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RESUMEN

El presente trabajo tuvo la finalidad de realizar el disefio de una planta de produccién
de pellets de biocarbdn a partir de la torrefaccion de residuos de madera de balsa por
lecho fluidizado. La planta cuenta con una capacidad anual estimada de produccion
de pellets de 15 866,5 t distribuidos en sacos de 50 kg, la misma que se consigue
partiendo de 82,8 t/d de residuos de madera de balsa. La localizacion seleccionada
de la planta es la provincia de Guayas en la ciudad de Guayaquil, debido a la
disponibilidad de la materia prima, puesto que gran numero de empresas madereras
de balsa se sitan en aquella provincia.

El proceso de produccidén definido para pellets de biocarbon implica las siguientes
operaciones unitarias: molienda, cribado y almacenamiento de materia prima, almidon
de trigo y producto terminado; generacion y calentamiento de nitrégeno, torrefaccion,
separacion ciclénica, enfriamiento, mezclado, peletizado y ensacado. Dentro de estas
operaciones unitarias planteadas, la torrefaccién es el proceso con mayor relevancia
puesto que en aquella operacion se realiza la transformacién termoquimica de los
residuos de la madera de balsa, para ello se emplea un reactor de lecho fluidizado
tipo Torbed, por el cual es alimentado nitrdgeno gaseoso el mismo que sera el
encargado de producir el lecho fluidizado y torrefactar la biomasa a una temperatura
de 220 °C durante 15 minutos.

De la ejecucién de estudio de prefactibilidad se realizé la evaluacion del proyecto en
un periodo de 10 anos, en donde se logré determinar el valor actual neto (VAN) y la
tasa interna de retorno (TIR), cuyos valores son 3 414 216,43 USD y 50,78 %
respectivamente, lo cual permitié predecir que la recuperacién del capital sera en un
periodo de 3 afnos, y por consiguiente, se comprobd que la implementacion de la planta
de biocarbon a partir de madera de balsa seria rentable y factible.



1. JUSTIFICACION

En la presente seccidn se detallan los antecedentes con los que se realiz6 el disefio
de la planta de biocarb6n mediante residuos de madera de balsa, ademas se sefala
la problemética respecto a la escasez en el area de biocombustibles. Asi mismo se
describe el mercado el cual va dirigido los pellets de biocarbén, el tamano y

localizacion de la planta; y la tecnologia que fue empleada para el proceso.

1.1 ANTECEDENTES Y DESCRIPCION DEL PROBLEMA

En el ano de 2020, entre los meses de enero y noviembre, las exportaciones de la
industria forestal y maderera en Ecuador fueron de 784 millones USD, siendo el
producto principal la madera de balsa. A su vez, el 70 % de las exportaciones de
esta madera fueron dirigidas hacia la energia edlica de China; en donde se convirtié
en el tercer producto que se exporta a este pais, después del banano y el camarén
(Bravo et al., 2021, p.41). Al presente, el Ecuador abarca el 90 % de madera de
balsa en el mercado internacional, por lo que es considerado como el principal

exportador de este producto (El Universo, 2020a).

De igual manera, en el afo 2020, el Ecuador contaba con alrededor de 15 000 ha
de plantaciones de balsa localizadas en su mayoria en la region costa. Muchos de
estos terrenos son propiedad de empresas como Plantabal, Gurit Balsa, Balsasud,
Diab Composites y Sino composites, de los cuales cuentan con areas productivas
superiores a 100 ha, destinadas primordialmente para exportaciéon (Bravo et al.,
2021, p.43).

Sin embargo, un factor que se debe tener en consideracion es que de toda la
estructura de cada arbol que se utiliza en la produccion maderera, el 20 % es
aprovechada comercialmente, 40 % corresponde a residuos como ramas y raices,
y el 40 % restante son residuos del proceso de aserrado que estan en forma de

corteza, astillas y aserrin (Ministerio de Electricidad y Energia Renovable, 2014,



p.8). Por lo que, si no se realiza la adecuada eliminacién de estos residuos pueden
generar impactos negativos al medio ambiente como incendios, contaminacién a
cuerpos de agua e incluso problemas respiratorios y cutaneos en los seres vivos
cercanos, debido a los sélidos suspendidos que se transportan facilmente con el
viento (Medrano y Pallasco, 2015, p.11; Sucoshanay, 2009, p.1). Por otro lado,
segun datos recopilados del ultimo Balance Energético Nacional, el Ecuador
depende principalmente en su matriz energética de combustibles fosiles vy
electricidad (MERNNR, 2020, p.28), tal como se lo puede apreciar en la Figura 1.1.

No energético Petréleo Gas natural Lefia
1,40% 1,30% 0,20% 2,00% B Petroleo
Otras secundarias
0,70%

Productos de caia
1,90%

@ Gas natural
OLeia

Fuel oil N O Productos de caia
Electricidad

3,30%
e 19,20%

Diésel oil

M Electricidad
@ Gas licuado

W Gasolinas

31,40%
M Jet fuel

MW Diésel oil

M Fuel oil

Jet fuel
0,70% Gas licuado )
11,50% Bl Otras secundarias

Gasolinas B No energético

26,50%

Figura 1.1. Matriz Energética Nacional
(MERNNR, 2020, p.28)

De igual manera, la demanda energética en el sector industrial esta comprendida
por 43,2 % de derivados de petrdleo y por un 43,5 % de electricidad, (MERNNR,
2020, p.30), tal como se indica en la Figura 1.2. Adicionalmente, en la generacion
de energia eléctrica a nivel nacional se realiza de manera hidraulica
(hidroeléctricas) en un valor de 77,3 %; seguido de fuentes térmicas con un valor
de 20,1 %y el resto se realiza mediante otras fuentes como biomasa, biogas, edlica
y solar (MERNNR, 2020, p.40); como se presenta en la Figura 1.3. De esta manera
se puede observar que estas fuentes de energia renovables aportan infimamente
a la matriz energética del pais, y por esta razén, se deben buscar nuevas

tecnologias que permitan incrementar la contribucién de fuentes renovables.
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1.2 TECNOLOGIA APLICADA A LA PRODUCCION

Se ha realizado diversos estudios acerca de la obtencion de biocarbdn a partir de
diferentes materiales, ya sea mediante pirdlisis, gasificacion o torrefaccién, tal es el
caso del estudio de Arteaga et al., (2015), en donde se estableci6 la comparacién
entre la torrefaccion seca y himeda del pino de California con el fin de encontrar



un material que se pueda emplear como combustible y sustituir el carbdédn mineral.
Uno de los parametros criticos en este estudio es la temperatura, puesto que en la
torrefaccion seca parte de un rango de 220 a 280 °C donde se obtiene un
rendimiento energético de 90 %, mientras que para la torrefaccion humeda el rango
de temperatura comienza desde 218 hasta 300 °C en donde se adquirié un poder
caldrico de 26,3 MJ/kg que se compara con el carbdn mineral el cual presenta un
valor de 29,3 MJ/kg (Arteaga et al., 2015, p.10).

La torrefaccién depende en gran medida de la biomasa que se ocupa, puesto que
la composicidén de celulosa, hemicelulosa y lignina es diferente para cada especie.
Dentro de la reaccion de torrefaccion, la disminucion de peso del material se debe
a la liberacion del agua y diéxido de carbono cuando el proceso alcanza la
temperatura de 100 °C y también se debe a que la hemicelulosa se degrada a
temperatura superiores a 200 °C. Posteriormente, conforme va incrementando la
temperatura se van formando gases tales como el CO (mondxido de carbono), Hz
(hidrégeno), CO:2 (didxido de carbono) y compuestos organicos reestructurados. En
consecuencia, el poder calérico tendera a aumentar y de igual manera las otras
propiedades del material variaran puesto que se remueve mayor cantidad de masa
que de energia (Chicaiza y Palacios, 2020, p.47).

Por otro lado, la torrefaccién se puede realizar mediante lecho fluidizado, en este
proceso un fluido atraviesa un lecho de particulas que se encuentra suspendido y
en equilibrio. En este estado el proceso adquiere varias ventajas tales como mayor
eficiencia de transferencia de calor, mayor capacidad de mezcla entre particulas
solidas y estabilidad térmica con respecto al lecho fijo y lecho mévil (Dominguez,
2015, p.163).

Uno de los reactores que se utiliza en la torrefaccion es el reactor de lecho fluidizado
tipo Torbed, este tipo de reactor es empleado debido a su geometria especial
debido a que, permite que el fluido gaseoso ingrese por la parte inferior y ascienda
hasta la region anular del equipo, y de esta manera se genere el lecho en la cdmara
de reaccién. Por consiguiente, se produce una cama de particulas de biomasa que

reaccionan conforme giren dentro del reactor, por lo que al estar el material en



contacto directo con el fluido gaseoso permite disminuir el tiempo de residencia de

este en el reactor durante la torrefaccion (Trasobares, 2011, p.32).

1.3 MERCADO

A nivel global, la demanda actual de energia primaria esta correspondida
principalmente por combustibles fosiles en un valor de alrededor de 80 %; mientras
que, a nivel nacional, los combustibles fésiles y la electricidad corresponden la
mayor parte de la demanda actual de energia con valores aproximados de 75,0 y
20,0 % respectivamente (Foster y Elzinga, 2021; MERNNR, 2020, p.28).

Uno de los combustibles fésiles empleados en el Ecuador es el coque, el cual es
utilizado primordialmente en los altos hornos de las industrias cementeras durante
la producciéon (MTOP, 2018). Esto se ve reflejado en las importaciones del afio
2019 y 2020 de coque, en donde las importaciones de este combustible fueron de
305 589 y 261 839 t respectivamente (Trade Map, 2019; Trade Map, 2020a).

Las cementeras como UCEM, UNACEM y Holcim en sus procesos de produccion
de cemento emplean comunmente coque como combustible, sin embargo, estas
empresas cementeras suelen mezclar este combustible con biomasa con el fin de
disminuir el consumo de combustibles fésiles y por consiguiente disminuir las
emisiones de carbono (Holcim, 2017; UCEM, 2016; UNACEM, 2019).

No obstante, el uso de biomasa no aporta de manera significativa en los procesos
de produccién con respecto a los combustibles fésiles debido a su ineficiencia
energética y bajo poder calérico, por lo que se convierte en un problema para el
desarrollo sostenible (Foster y Elzinga, 2021). De esta manera, el biocarbdn
proveniente de la torrefaccién de residuos de madera de balsa podria ser una
alternativa de combustible factible en los procesos de produccion, debido a que al

ser residuos tienen costos relativamente bajos, emiten menos compuestos con



azufre y nitrogeno y ofrece un poder calérico similar con relacion a los combustibles

fosiles indicados con anterioridad.

1.4 TAMANO Y LOCALIZACION DE LA PLANTA

La mayoria de las companias madereras de balsa se encuentran ubicadas en la
regidon Costa del Ecuador, principalmente en la provincia del Guayas, empresas
como: Agroinbal S.A., Cobalsa, Indumad S.A., Balmanta S.A., Balplant S.A,,
Plantabal S.A., INMAIA S.A., Prodebalsa S.A, Balsasud S.A., Diab Composites
S.A., las mismas que en su gran parte cuentan con areas de produccién de 100 ha;
cuyo tiempo de cultivo para los arboles de balsa se encuentra entre los 4 a 6 afos,
en donde los picos de produccidn se realizan en los meses de agosto, septiembre
y octubre (Bravo et al., 2021, p.43; Cuadros, 2013, p.10).

De esta manera, al tomar en cuenta los datos de exportacion del afio 2019 de la
madera de balsa, se tiene que se exporté 402 145t (Trade Map, 2020b), por lo que
se puede obtener un valor cercano de la biomasa residual que se gener6 durante
el proceso de produccion, puesto que la madera que se comercializa en el mercado
es aproximadamente el 50,00 % con relacién a la biomasa originada durante el
aserrado (Arteaga et al., 2012, p.91). Por ello, la cantidad de biomasa residual de

madera de balsa fue de aproximadamente 804 290 t/afo.

Por este motivo, se plantea implementar una planta de produccion de biocarbon
mediante torrefaccion que pueda tratar 19 872 t/afo de residuos de madera de
balsa que corresponde alrededor del 2,5 % del total de los residuos generados. Sin
embargo, se debe tener en consideracién que este porcentaje varia con respecto a
la producciéon anual de madera de balsa en el Ecuador. Para determinar la
produccién anual de pellets de biocarbdn es necesario tomar en cuenta el
rendimiento masico de la torrefaccidén de balsa, el cual es 56,58 % a la temperatura
de 220 °C y tiempo de reaccién de 15 min; asi también se debe considerar la adicién
del aglutinante de trigo el cual se anade 2 mL de este por 5 g de biocarbén



producido. De esta manera se puede predecir que la produccion de pellets de
biocarbén es de aproximadamente 15 866,5 t/ afio (Bermeo, 2018, p.74).

Para determinar la cantidad diaria de biomasa residual con la que se trabajara se
considerd que el mes de produccidn tiene 4 semanas promedio, las mismas que
cuentan con 5 dias laborables, mientras que los fines de semana se destinara a la
recepcién de materia prima y limpieza de equipos con el fin de que puedan operar
adecuadamente. Por lo que cantidad de residuos de balsa se calculé de la siguiente

manera.

19 872 t o 1 afio o 1 mes o 1 semana — 8280 t
afio 12m = 4 semanas 5d B T d

Por otro lado, para la seleccién de la localizacion de la planta se tomé en cuenta la
provincia del Guayas, debido a que es una de las provincias en la que mas se
produce madera de balsa y sus residuos. A su vez, gran parte de las empresas
madereras estan situadas en los exteriores de la ciudad de Guayaquil, en el parque
industrial via Daule. Por esta razén se selecciond esta localizacion, debido a la
cercania a dichas empresas, lo que representa una facil accesibilidad y transporte
de la materia prima. Tal como se indica en la Figura 1.4.
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Figura 1.4. Localizacién de la planta



Sin embargo, se debe considerar otros factores como son el agua potable, servicio
de alcantarillado, energia eléctrica y recoleccion de basura. En cuanto al agua
potable y alcantarillado, en Guayaquil se cuenta con una cobertura de 95,62 % y
78,05 % respectivamente (Agencia de regulacion y control del agua, 2019, p.39).
Por otro lado, en cuanto se refiere al servicio de energia eléctrica, la ciudad tiene
una cobertura de 98,89 % mientras que para el servicio de recoleccidén de basura
la cobertura es de 98,00 % (CNEL EP, 2018, p.4; El Universo, 2020b).



2. DESCRIPCION DEL PROCESO

En esta seccion se describe tanto las caracteristicas de la materia prima, insumos,
los servicios auxiliares y producto, asi como también los equipos correspondientes
a los procesos que se emplean en la produccién del biocarbdén a partir de la
torrefaccién de residuos de madera de balsa.

2.1 DESCRIPCION DE LA MATERIA PRIMA, LOS INSUMOS,
SERVICIOS AUXILIARES Y PRODUCTO

2.1.1 MATERIA PRIMA

La madera de balsa (Ochroma pyramidale) es una de las especies madereras con
mayor valor comercial a nivel regional, debido a las propiedades y usos que esta
presenta. Crece en lugares de climas frescos y humedos de la selva ecuatoriana,
asi como también de paises de Sudamérica y Centroamérica (Giler, 2021, p.8).
Este tipo de arbol alcanza alturas de hasta 30 m y diametros de 5 m, y su tala se
realiza a los 3 o 4 anos por motivo de su rapido crecimiento, por lo que no se

encuentra en peligro de extincion (Galarza, 2009, p.8).

La balsa tiene una gran importancia comercial a nivel mundial, puesto que al ser
una especie maderera liviana sus usos son variados desde productos de
aislamiento térmico y auditivo, asi como también productos como techos rasos,
cubiertas para alimentos congelados, material dieléctrico libre de fuerzas
electrostaticas en medios de transporte acuaticos; productos que flotan como
articulos deportivos para la pesca, tablas de surf, esquies, equipos salvavidas;
artesanias, modelos a escala y pulpa para papel (Giler, 2021, p.10). Sin embargo,
uno de los usos principales y que actualmente tiene mayor relevancia de la madera
de balsa es en el empleo de esta en la transformacidén de energia limpia (edlica),
puesto que paises como China, Estados Unidos y algunos de la Unién Europea, se
han dispuesto a diversificar su matriz energética (Parra, 2015, p.42).
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La madera de balsa esta constituida por tres componentes importantes los cuales
son la celulosa, hemicelulosa y lignina. La primera es un polimero natural cuya
estructura esta definida por la unidbn de moléculas de B-glucosa mediante los
enlaces 1,4-B glucosidicos; en ella se generan puentes de hidrégeno en los grupos
hidroxilo de distintas cadenas de glucosa, lo que las hace que no sean solubles en
agua, de esta manera generan fibras compactas que forman la pared celular de las
células vegetales (Paz, 2008, p.11; Ganan, 2017, p.1).

Por otro lado, la hemicelulosa, también denominada poliosa es un heteropolimero
de polisacaridos los cuales estan conformados por pentosas (xilosa y arabinosa) y
por hexosas (glucosa, galactosa y manosa) que crean cadenas ramificadas, y a su
vez forman enlaces covalentes con la lignina y puentes de hidrégeno con la celulosa
(Javier, 2021, p.15).

La lignina es un polimero natural heterogéneo cuya funcion principal es conectar la
celulosa junto con la hemicelulosa con el fin de asegurar la proteccion contra la
humedad, y agentes externos como la biodegradacion por microorganismos,
ademas de incrementar la resistencia mecanica, lo que le otorga la rigidez a la

planta (Carlozama y Salas, 2017, p.7).
La composicién de celulosa, hemicelulosa y lignina es la que proporciona las

caracteristicas de cada tipo de planta. Por lo que, las caracteristicas fisicas,

quimicas y térmicas de los residuos de balsa se indican en la Tabla 2.1.

Tabla 2.1. Propiedades fisicoquimicas de los residuos de madera de balsa

Propiedad Valor
Granulometria d80 (um) 1 440,00
Carbén fijo (%) 5,11
Cenizas (%) 1,13
Volatiles (%) 84,51
Humedad (%) 9,25
Hemicelulosa (%) 34,32
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Tabla 2.1. Propiedades fisicoquimicas de los residuos de madera de balsa
(Continuacion...)

Propiedad Valor
Celulosa (%) 52,83
Lignina (%) 12,85

Poder calérico (MJ/kg) 17,58
Densidad (kg/m?) 200,00

Fuente: (*Bermeo, 2018, p.74; Ortiz, 2018, p.14)

2.1.2 INSUMOS

El insumo que se empled en el disefio de la planta es el almiddn de trigo el cual es
indispensable durante el proceso de mezclado y peletizado. Este es un polisacarido
que esta compuesto por amilosa y amilopectina los cuales estan conformados por
mondmeros de glucosa, lo que permite su uso como aglutinante (Tojes, 2015, p.29).

Los aglutinantes son sustancias aglomerantes que juntan particulas de uno o varios
materiales, en el caso del almidén de trigo permite que el biocarbén torrefactado se
mantenga unido durante el prensado ya que el trigo tiene una distribucién bimodal
de granulos grandes y pequenfios los cuales tienen un tamafio de 2 a 15 um, lo que
genera una rapida gelatinizacion y facilita la peletizaciéon del material (AAF,2018).

Otro insumo importante en la produccion del biocarbdn es el nitrogeno gaseoso,
debido a que este es indispensable en el proceso de torrefaccion de lecho fluidizado
ya que actla como agente fluidizante y a su vez permite la saturacion en el reactor,
lo que genera una atmosfera inerte dentro de este (Trasobares, 2011, p.48).

2.1.3 SERVICIOS AUXILIARES

Para el disefio de la planta se consider6 dos servicios auxiliares. El primero es el

agua que es utilizado en el enfriamiento de biocarbdn, y también en el mezclado de
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biocarb6n con aglutinante de almidén de trigo. Por otro lado, el segundo es la

electricidad que se emplea para el funcionamiento de los equipos de la planta.

2.1.4 PRODUCTO

El producto proveniente del disefio de la planta son los pellets de biocarbon
mediante la torrefaccion de residuos de madera de balsa, cuyo objetivo es otorgarle
al material propiedades diferentes a su estado inicial que puedan ser aprovechadas
de mejor manera tales como un incremento en la eficiencia energética, en el poder
caldrico, en la densidad y dureza lo que le hace aptas para su manipulacién,

transporte y almacenamiento (Bermeo, 2018, p.77).

El biocarbén es el resultado de la descomposicion de la biomasa mediante el
empleo de procesos termoquimicos con limitada cantidad o ausencia de oxigeno,
entre los mas comunmente usados se tienen pirélisis, gasificacién y torrefaccion
(Présiga et al., 2020, p.122). Este es un material amorfo y negruzco cuya estructura
se compone por particulas de distintos tamarios, debido a la biomasa y el proceso
termoquimico empleado (Rebolledo et al., 2016, p.369).

El aserrin de balsa torrefactado al mezclarse con el aglutinante (almidén de trigo) y
pasar por el proceso de peletizado forma un material de diferentes propiedades con

respecto al original, tales como se describe en la Tabla 2.2.

Tabla 2.2. Propiedades de los pellets de biocarbén

Propiedad Unidad Valor
Humedad % 2,26
Durabilidad mecanica %0 76,25
Resistencia al impacto % 100
Resistencia a la compresion N 4 876,67
Poder caldrico MlJ/kg 24,83
Densidad kg/m? 574,69

Fuente: (*Bermeo, 2018, p.74)
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2.2 DESCRIPCION DE LOS PROCESOS

En la Figura 2.1 se presenta los procesos principales para la produccién de
biocarbon a partir de los residuos de madera de balsa a través de torrefaccion.

Residuos madera de balsa

!

Recepcidn y almacenamiento ]

Aire

\

Molienda

Aserrin de balsa de tamafio que
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Figura 2.1. Esquema de los procesos principales en la produccién de pellets de biocarbén
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2.2.1 RECEPCION Y ALMACENAMIENTO

El almacenamiento para los residuos de madera de balsa se realiza en un galpén,
el cual debe tener la capacidad suficiente para la semana de produccién de
biocarboén; estos residuos ya tienen un pretratamiento puesto que se reciben en
forma de astillas, aserrin y corteza del arbol de balsa y deben cumplir con varias
caracteristicas para su correcta recepcion, tales como su densidad aparente y
humedad (Ministerio de Electricidad y Energia Renovable, 2014, p.8).

2.2.2 MOLIENDA

La biomasa proveniente de empresas madereras dispone de un tamafo cercano a
los 10 cm, por lo que esta operacion consiste en reducir y tener un tamano
homogéneo de la biomasa, con el fin de obtener aserrin de balsa con tamafo de
particula que se acople a las condiciones de la torrefaccién (Bermeo, 2018, p.33).

2.2.3 CRIBADO

Este proceso se encarga de asegurar que la materia prima se encuentre en las
dimensiones requeridas previo a la torrefaccion, y a su vez permite separar las
particulas de mayor tamafno para su respectiva recirculacién en el equipo, que

corresponde al 10 % del flujo de alimentacién (Arpi y Calderén, 2010, p.191).

2.2.4 TORREFACCION

La torrefaccion es un método de transformacion termoquimica de la biomasa que
se realiza en un rango de temperaturas de 200 a 300 °C en atmodsfera inerte
(Chicaiza y Palacios, 2020, p.46). Este es el proceso principal en la produccion de

biocarbon, puesto que en este se realiza el tratamiento termoquimico del aserrin de
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balsa, con el fin de obtener un material con mayor poder calérico, menor humedad,

mayor densidad energética y biorresistente (Bermeo, 2018, p.12).

La torrefaccion de madera de balsa se realiza mediante el uso del reactor de lecho
fluidizado tipo Torbed, en donde se emplea nitrégeno gaseoso para saturar la
camara del reactor, generar una atmosfera inerte y realizar la torrefaccion del
material (Agresott y Duran, 2016, p.45). Este gas ingresa a la camara del reactor a
la temperatura de torrefaccién y con el caudal requerido para generar el lecho
fluidizado (Trasobares, 2011, p.41).

Las condiciones de operacién en el reactor de lecho fluidizado Torbed es la
temperatura de la camara de 220 °C y el tiempo de retencién de la biomasa durante
la torrefaccion de 15 minutos (Bermeo, 2018, p.60). Por otro lado, para el correcto
disefo del equipo se debe tomar en cuenta la altura libre de lecho (TDH), la cual
representa la altura donde las particulas del material presentan desaceleracion
debido al arrastre (Pujos, 2015, p.22). Para este calculo se debe considerar la
velocidad minima de fluidizacion y porosidad de la biomasa (Delgadillo, 2013, p.45).

Para emplear el nitrégeno como agente fluidizante se utiliza un generador de
nitrégeno el cual es alimentado por aire y este es separado en nitrégeno, oxigeno
y otros gases. Por otro lado, para que el nitrdgeno ingrese con la temperatura
necesaria para torrefactar el aserrin de balsa es necesario utilizar un calentamiento
previo mediante el empleo de un intercambiador de calor eléctrico debido a que el
fluido se encuentra a temperatura ambiente. Asi mismo, una operacién adicional
dentro de la torrefaccion es la separacion del biocarbdn de los gases generados en
el reactor de lecho fluidizado, para ello se emplea un ciclédn que asegure la
recuperacion del producto.

2.2.5 ENFRIAMIENTO

Debido a que el biocarb6n sale del reactor a una temperatura de 162 °C, el

material requiere ser enfriado para su posterior mezclado con el aglutinante de
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trigo. Por lo que se usa un tanque de enfriamiento, el mismo que esta recubierto
por una chaqueta de enfriamiento por donde circula agua a temperatura ambiente
para obtener una disminucion de temperatura de material de 60 °C.

2.2.6 MEZCLADO

Este proceso consiste en mezclar el biocarbdn enfriado junto al aglutinante de trigo
en proporcion de 2 mL de aglutinante por cada 5 g de biocarbén (Bermeo, 2018,
p.29). Este proceso se realiza debido a que el aglutinante permite unir y compactar
al material, ademas de endurecerlo y mejorar su resistencia mecanica durante el
proceso de peletizaciéon (Chicaiza y Marcillo, 2021, p.36). Para ello se utiliza un
mezclador horizontal de cinta helicoidal.

2.2.7 PELETIZADO

En este proceso se obtienen pellets de biocarbdn, en donde la mezcla de biocarbdn
y aglutinante de trigo ingresa al equipo con el fin de densificar el material y mejorar
sus propiedades como el poder calérico, la dureza, la durabilidad mecanica, la
resistencia al impacto, entre otras (Aga y Rodriguez, 2021, p.54). Las condiciones
de operacién del equipo son 62,76 MPa y 160 °C, para obtener pellets de 12 mm
de longitud y 4 a 10 mm de diametro (Bermeo, 2018, p.76, ENplus, 2013, p.14).

2.2.8 ALMACENAMIENTO DE PRODUCTO

Los pellets de biocarbon se alimentan a una ensacadora en donde se obtiene sacos
de 50 kg para facilitar su manejo, almacenamiento y su posterior transporte y
comercializacion. De la misma forma que el almacenamiento de materia prima, los
sacos de pellets de biocarbdn son enviados a un galpén industrial con la capacidad
suficiente de almacenar el producto durante la semana de produccion.
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3. BASES Y CRITERIOS DE DISENO DE LOS EQUIPOS

En este capitulo se detallaran las bases y criterios de disefio de construcciones,
tuberias y equipos que se utilizardn durante la produccién de pellets de biocarbon
por medio de la torrefaccién a partir de 82,8 t/d de residuos de madera de balsa.

3.1 RECEPCION Y ALMACENAMIMENTO DE LOS RESIDUOS DE
MADERA DE BALSA

Durante este proceso se debe comprobar que la materia cumpla con las
propiedades necesarias para la elaboracion del biocarbdn, las cuales estan
detalladas en la Tabla 2.1.

3.1.1 GALPON INDUSTRIAL PARA ALMACENAMIENTO DE MATERIA PRIMA

El periodo de recepcion de materia prima se realizar4 semanalmente, de manera
de que el galpén debe tener la capacidad suficiente para almacenar los residuos de
madera de balsa durante dicho tiempo.

Se pretende que el almacenamiento por dia sea de 82,80 t de biomasa, durante la
jornada de produccién semanal de 5 dias. Para lo cual, considerara la densidad de
la biomasa de 200 kg/m? (Ortiz, 2018, p.14), el factor de sobredimensionamiento y
el factor de reserva de almacenamiento de biomasa para determinar el volumen

gue ocupara el material en el galpén, para ello se emplearéa la Ecuacion 3.1.

V _ Fhiomasa
biomasa —

X N X (1+fs) x (1+fr) [3.1]

Sbiomasa

Donde:

Vbiomasa: Volumen que ocupa la biomasa (m?3)
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Foiomasa: Flujo de alimentacién de la biomasa (kg/d)

dviomasa: Densidad de biomasa (kg/m?3)

N : Tiempo requerido durante el almacenamiento (d)
fs : Factor de sobredimensionamiento, cuyo valor es 20 % (Bosch, 2016, p.4)
fr : Factor de reserva, el cual tendra un valor de 10 % (Bosch, 2016, p.53)

El galpdn que se utilizara para el almacenamiento de los residuos de balsa serd el
galpén de techo a dos aguas simétricas, que se muestra en la Figuras 3.1 y 3.2,
donde la relacién de altura y luz entre apoyos para este tipo de galpén va desde un
rango de 1/5 a 1/7; asi mismo, el angulo de la pendiente del techo tiene un rango
de 30° a 45° (Arnal et al., 2014, p.7).

s L l

Figura 3.1. Galp6n industrial vista frontal
(Galvez y Garcia, 2003, p.50)

Figura 3.2. Galp6n industrial vista lateral
(Gélvez y Garcia, 2003, p.50)
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Para el dimensionamiento del galpdn industrial se considerara la relacién altura (H)
y luz (L) mencionada con anterioridad y el volumen que ocupa la biomasa. De igual

forma, para determinar la longitud del galpdn (Z) se utiliza la Ecuacién 3.2.

V,

galpon = HX L X Z [3.2]

Donde:

Vgapsn: Volumen del galpéon (m?3)

H: Altura util del galpén industrial (m)
L: Luz o ancho del galpén industrial (m)
Z: Longitud del galpén (m)

El dimensionamiento del techo del galpdn se calcula con las Ecuaciones 3.3 y 3.4.

L
Q= 2 X cos(a) 331
F =Q X sin(a) [3.4]

Donde:

Q: Longitud de la vertiente del techo (m)
L: Luz o ancho del galpon (m)

a: Angulo de la vertiente (°)

F: Altura del techo (m)

3.2 REDUCCION DE TAMANO DE MATERIA PRIMA Y PROCESOS
PREVIOS A LA TORREFACCION

Para proporcionar la materia prima (aserrin de balsa) al reactor de torrefaccion es
necesario incorporar los equipos previos tales como silos de alimentacién, molinos

de martillos, tamiz industrial y los sistemas de transporte de materia prima.
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3.2.1 MOLINO DE MARTILLOS

El molino de martillos sera el encargado de reducir el tamafo de los residuos de
madera de balsa hasta las dimensionas idoneas para el proceso de torrefaccion.
Se selecciond el molino de martillos debido a su versatilidad en la captacion de
materiales, a su amplio rango de trituracidn, a su bajo costo de mantenimiento y a

su sencilla operacion (Arpi y Calderdn, 2010, p.85).

Para su seleccién es necesario calcular la potencia del motor de molino, para ello
se debe conocer los valores del indice de trabajo de Bond para los residuos de
madera de balsa, el tamafo de particula del material a la entrada y salida del
equipo. Por lo que en el célculo de la potencia se utilizara la Ecuacion 3.5 (Onofre,
2012, p.9; Blanco, 2014, p.43).

1 1

Pot =10 x W; X (\/?80_\/T—80> X Fpiomasa X 1,3 [35]

Donde:

Pot : Potencia del motor del molino de martillos (kW)

Wi :indice de trabajo de Bond o workindex (kW-h/t). Para el caso de la biomasa
el valor del workindex es 136 kW-h/t (Williams et al., 2015, p.383)

d80 : Tamarno de malla por la que pasa el 80 % del producto (um).

D80 :Tamano de malla por la que pasa el 80 % de la alimentacion (um). El cual
debido a que son residuos madereros, tienen un tamario de particula de
100 mm (FAO,1991).

Foiomasa: Flujo de alimentacion de residuos de balsa (t/h)

3.2.2 CRIBA VIBRATORIA

La criba vibratoria serd empleada con el fin de obtener un tamafio homogéneo de

materia prima, previo a ser alimentada al reactor de torrefaccién. Para ello es



21

necesario calcular la superficie de cribado para seleccionar la criba vibratoria

correspondiente por lo que se utilizaran las Ecuaciones 3.6 y 3.7.

Fbiomasa
Scr = Bx f, [3.6]
fr="TfeX faX fm [3.7]
Donde:
Scr  : Superficie de cribado (m?)
Foiomsa: Flujo de alimentacion de residuos de balsa (/h)
B : Capacidad basica (t/m?2h), debido a que la luz de malla a utilizar es 2 mm,

el valor a utilizar de capacidad basica es 5,3 (Arpi y Calderén, 2010, p.382)

fe : Factor de correccion de la eficiencia de cribado, cuyo valor es 90 % (Arpi y
Calderén, 2010, p.191)
fa : Factor de correccion de cribado en seco, cuyo valor para el aserrin es 1,5
(Arpi'y Calderon, 2010, p.191)
fm : Factor de correccidon de apertura de la malla, cuyo factor de correlacion es
0,8 (Arpi y Calderén, 2010, p.192)
fr : Factor de correccion final de la criba

3.2.3 SILOS DE ALIMENTA CION

La capacidad de los silos de alimentacién debe ser suficiente para almacenar
82,80 t de aserrin de balsa durante la jornada diaria de trabajo, para ello se
utilizar4d 4 silos alimentacion, en donde los residuos de madera de balsa
provenientes de los procesos de molido y cribado seran distribuidos de manera
uniforme. El silo de alimentacién para el aserrin de balsa que se empleara es el
modelo de fondo cénico, debido a que este proporcionara mayor facilidad de
descarga del material al momento de alimentar la biomasa al siguiente equipo, tal

como se muestra en la Figura 3.3.
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h
! s __..____,...——'-‘""'-—‘-""‘---...________ V1
hz d.
V2
ha V3

Figura 3.3. Silo de alimentacién de fondo conico
(Carita, 2011, p.30)

En el dimensionamiento de los silos se considerara el factor de
sobredimensionamiento de 20 %, con el objetivo de cumplir con las normativas de
seguridad en almacenamiento en tanques (Bosch, 2016, p.4). Para determinar el

volumen que ocupa la biomasa se utilizara la Ecuacion 3.8.

F..:
Y, = 2omasd o N x (1 +fs) [3.8]
8bi0masa
Donde:
Vb : Volumen necesario para almacenar la materia prima (m3)

Foiomasa: Flujo de alimentacién de la biomasa (t/d)
Oviomasa: Densidad de biomasa (kg/m3)
N : Tiempo requerido durante el almacenamiento (d)

Fs : Factor de sobredimensionamiento

Para determinar el volumen del silo se debe considerar una relacion de altura de
silo con respecto al diametro del cuerpo (Hs/dcs) para silos esbeltos, esta relacion
presenta un valor mayor a 2. Ademas, se debe tener en cuenta el angulo entre la
pared del silo y la horizontal, y de igual manera el angulo del techo, para ello se
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divide el silo en 3 secciones, la seccidn cilindrica y las dos secciones cénicas que
corresponden al techo y al fondo del silo (UNE - EN1991, 2011).

Primero se debe determinar el valor de las alturas para cada seccién del silo. Asi
mismo se debe tener en consideracion el diametro de apertura para la
alimentacion y descarga del aserrin de balsa, que generalmente para el caso de
los silos equivalen al 25 % del diametro del cuerpo cilindrico (AICE, 2015, p.35),
por lo que se utilizaran las Ecuaciones 3.9 a 3.13.

Hs

—>2 .
Tos > [3.9]

_des x tan(pB)

1 1
hs 5 [3.10]
dcs X tan(6
ps3 = 4es X tan(®) [3.11]
2
hs2 = Hs — hs1 — hs3 [3.12]
dap = 0,25 X dcs [3.13]

Donde:

Hs : Altura total del silo de alimentacion (m)

dcs: Diametro del cuerpo del silo de alimentacion(m)

hs1: Altura del techo del silo (m)

hs2: Altura de la seccidn cilindrica del silo de alimentacién (m)

hs3: Altura de la seccidn cénica del silo de alimentacion (m)

dap: Diametro de apertura para alimentacion y descarga del silo (m)

B :Angulo entre el techo y el diametro del cilindro (°), el cual esta dentro de un
rango de 9,5y 37,0 ° (Ortega y Torres, 2016, p.47).

® : Angulo entre el diametro del cilindro y la seccién cénica del silo (°), el cual
debe estar entre un rango de 25y 60 ° (Carita, 2011, p.8).
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Posteriormente se debe determinar los volimenes de cada seccion del silo y
finalmente se debe calcular el volumen total, para ello se utiliza las Ecuaciones
3.14ala3.17.

X dcs® x tan(B)

1= 3.14
Vs >4 [ ]

X dcs? X hs2
Vs2 = [3.15]

4

m X dcs® X tan(0)
= 3.16
Vs3 22 [ ]
Vo = Vs1 + Vs2 + Vs3 [3.17]

Donde:

dcs: Diametro del cuerpo del silo (m)

Vs1: Volumen del techo del silo (m?3)

Vs2: Volumen de la seccion cilindrica del silo (m?)
Vs3: Volumen de la seccién cénica del silo (m3)

Vsiio: Volumen total del silo (m3)

B :Angulo entre el techo y el didmetro del cilindro (°)

® :Angulo entre el diametro del cilindro y la seccién cénica del silo (°)

3.2.3.1 Seleccion del material

El material que se utilizar4 para el disefio de los silos de alimentacion de los
residuos de madera de balsa es el acero ASTM A36 debido a su versatilidad,
debido a que este es un acero de calidad para construccién de estructuras,
facilmente soldables y trabaja a condiciones de carga mediana y pesada (Carita,
2011, p.31). Enla Tabla 3.1 se presentan las propiedades fisicas y mecanicas del
acero ASTM A36.
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Tabla 3.1. Propiedades fisicas y mecénicas del acero ASTM A36

Propiedad Valor Unidades
Densidad 7,85 g/cm?
Punto de fusién 1 425,00 - 1 538,00 °C
Resistencia a la traccién 400 - 550 MPa
Limite elastico (espesor de placas de
acero <200 mm) 20 MPa
Limite eléstico (espesor de placas de 220 MPa
acero >200 mm)
Elongacidn para placas y barras en 20 %
200 mm
Elongacién (placas y barras en 50 mm) 23 %
Dureza Brinell 119 - 162 HBW
Moddulo de elasticidad 200 GPa
Limite de fluencia 250 MPa

Fuente: (ASTM A36, 2019)

3.2.3.2 Cargas de llenado

Las cargas de llenado hacen referencia a las presiones maximas que son ejercidas
en el silo, es decir, vertical, horizontal y de friccién en la pared al momento de
alimentar silo. Para calcular estas cargas es necesario considerar la relacion entre
presion horizontal y vertical (ks) y el coeficiente de rozamiento del material contra la
pared (u) cuyos valores son 0,53 y 0,40 respectivamente (Carita, 2011, p.32; Pefna
y Yanez, 2011, p.40), los mismos que tendran correcciones para cada caso
particular, tal como se indica en la Tabla 3.2.

Tabla 3.2. Correcciones para la relacion de presion horizontal y presion vertical (ks) y
coeficiente de rozamiento ()

ks 1]
Presién vertical ks1=0,9% ks ul1=0,9%x n
Presién horizontal k2=1,15%x ks u2=0,9x p
Presién de friccion en la pared ks3=1,15% ks u3=1,15x u

Fuente: (Carita, 2011, p.32)
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e Presion vertical:

En la determinacidn de la presion vertical es necesario conocer el area y perimetro
del cuerpo cilindrico del silo, la relacién de entre presiones horizontal y vertical (ks)
y el coeficiente de rozamiento del material con las paredes a partir de las Ecuaciones
3.18, 3.19y 3.20.

Yo X As (~Hyx les1x B Usy
Pv.1 = X |1-— As 3.18
Vst T X k1 x U, ¢ [3.18]
T
Ag = chsz [3.19]
Us =m X dcs [3.20]

Donde:

Pvs1: Presion vertical sobre el fondo del silo (kN/m?)

Yo : Peso especifico del aserrin de balsa (kN/m?3)

As : Area del cuerpo cilindrico del silo (m?)

Us : Perimetro del cuerpo cilindrico del silo (m)

u1 : Coeficiente de rozamiento de la madera de balsa con las paredes
ks1 : Relacién entre la presion horizontal y vertical

Hs : Altura total del silo (m)

dcs : Diametro del cuerpo del silo (m)

e Presion horizontal:

El calculo de la presion horizontal se lo realizara con las Ecuaciones 3.21 y 3.22.

X A - #2x Us
| S P R B PRl
U2 X kg2 x Us

[3.21]

Phy = k2 X Pv,2 [3.22]
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Donde:

Pvs2: Presion vertical sobre el fondo del silo (kN/m?)

u2 : Coeficiente de rozamiento de la madera de balsa con las paredes
ks2 : Relacién entre la presion horizontal y vertical

Phs : Presion horizontal en el fondo del silo (KN/m?)

e Presion de friccion en la pared:

La presién de friccidén en las paredes se calculara con las Ecuaciones 3.23 y 3.24.

Y X Ag (~Hyx keg3x B2 Usy
Pv,3 = X |1-— As 3.23
V59 T3 % k.3 x U, ¢ [3.23]
Pwg = kg3 X Pvg3 [3.24]

Donde:

Pvs3: Presion vertical sobre el fondo del silo (kN/m?)

ks3 : Relacién entre la presion horizontal y vertical

u3 : Coeficiente de rozamiento del aserrin de balsa con las paredes del silo

Pws : Presion de friccion de la pared del silo (kN/m?)

3.2.3.3 Cargas de vaciado

Las cargas de vaciado corresponden a la presién horizontal y la presion de

rozamiento ejercidas durante el vaciado del silo

e Presion horizontal:

El valor de la presién horizontal en el vaciado del material se determina a partir
del valor de la presién horizontal de durante el proceso de llenado del material
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(Phs) y del coeficiente amplificador de la carga horizontal (Ch) y se calcula con la

Ecuacion 3.25.

Ph, = Ch X Ph [3.25]

Donde:

Phs: Presion horizontal en el fondo del silo durante el llenado del aserrin (kN/m?)

Phe: Presion horizontal de vaciado del silo (kN/m?)

Ch : Coeficiente amplificador de la carga horizontal, cuyo valor es 1,3 (ITEA, 2016,
p.59)

e Presion de rozamiento:

El calculo de la presion de rozamiento de vaciado del silo de alimentacion se
realiza a partir de los valores de la presion de friccién de la pared del silo (Pws)
y del factor de friccion de la pared durante la descarga (Cw) tal como se indica
en la Ecuacion 3.26.

Pw, = Cw X Pwy [3.26]

Donde:

Pws: Presion de friccion de la pared del silo en el llenado del aserrin (kN/m?)

Pwe: Presion de friccién de vaciado del silo (kN/m?)

Cw : Factor de friccion de la pared durante la descarga, cuyo valor es 1,10
(Eurocode, 2006, p.45)

3.2.3.4 Espesor de pared

El espesor nominal para tanques de almacenamiento con diametros menores a

15 m es de 5 mm (API, 2013, p.25), por lo que en el disefio de los silos de
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alimentacion se debe determinar el valor de espesor de pared real, con el fin de
comprobar que no supere al espesor nominal, de esta manera se utilizara la

Ecuacion 3.27.

ts = dcs>< YQ X Phg X Ch (3.27]
ST oF x 0,85 '

Donde:

ts : Espesor de pared del silo, con un factor de eficacia de 0,85 (mm)

dcs: Diametro del cuerpo del silo (m)

Y Q: Factor de seguridad, cuyo valor es de 1,5 (ITEA, 2016, p.60)

Phs: Presién horizontal en el fondo del silo (kN/m?)

Ch : Coeficiente amplificador de la carga horizontal, cuyo valor es 1,3 (ITEA, 2016,
p.59)

oF : Limite de fluencia del acero (N/mm?)

3.2.3.5 Temperatura de diseiio

La ubicacion de la planta es en la provincia del Guayas, por lo que la temperatura
ambiente promedio del sitio se considerara como la temperatura de operacion para
los silos, cuyo valor es 26,20 °C, mientras que la temperatura de disefio tendra el
valor maximo registrado por la INAMHI el cual es 33,00 °C (INAMHI, 2017, p,103).

3.3. TORREFACCION DE MADERA DE BALSA

Durante este proceso se realiza la produccion de biocarb6n mediante la
transformacién termoquimica de los residuos de madera de balsa. Para ello es
necesario que la reaccion se realice a una temperatura de 220°C y un tiempo de
residencia de biomasa de 15 minutos; con el fin de obtener un biocarb6n con un
rendimiento masico de 56,58 %; una eficiencia energética de 87,18 % y un poder
calérico de 27,09 MJ/kg (Bermeo, 2018, p.74).
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3.3.1. REACTOR DE TORREFACCION

La torrefaccidn se lo realizara en atmoésfera inerte mediante un reactor de lecho
fluidizado tipo Torbed, en el cual por la parte superior del mismo se alimentara la
biomasa (aserrin de balsa); mientras que, por la parte inferior de la camara del
reactor ingresara el gas nitrégeno a la temperatura de torrefaccion y el caudal
necesario para obtener la velocidad minima de fluidizacién del aserrin tal como se

presenta en la Figura 3.4.

_ Entrada de biomasa

Salida de gases

Cuerpo _ Salida de biomasa

Ventana

Disco difusor

Entrada de gas

Figura 3.4. Esquema de reactor de lecho fluidizado tipo Torbed
(Trasobares, 2011, p.40)

3.3.1.1 Recipiente del reactor

Para determinar el volumen del reactor de lecho fluidizado tipo Torbed es necesario
considerar el caudal de entrada de biomasa, la velocidad de minima fluidizacién del
aserrin de balsa, el tiempo de residencia, volumen que ocupa la biomasa, volumen
del lecho y el TDH, el cual se define como la altura del lecho en donde la velocidad
del arrastre del material es constante (Chang, 2012, p.169).
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La torrefaccién del aserrin de balsa se lo realizara en un tiempo de 15 min, debido
a esto se optd por la opcidn de trabajar por lotes. Para ello se pretende trabajar con
dos lotes de 1,85 t por una hora. Para determinar el volumen que ocupa la biomasa
se empleara la Ecuacién 3.28.

M.;
Vb — biomasa [3.28]
6biomasa
Donde:
Vb : Volumen que ocupa la biomasa (m?)

Mbiomasa: Alimentacion de la biomasa (kg)

dviomasa : Densidad de biomasa (kg/m?3)

Para el disefno del reactor Torbed, es necesario considerar el parametro de TDH.
Este parametro se determina mediante el modelo de Chase (Kunii y Levenspiel,
1991, p. 174), para el cual es necesario tener conocimiento de la velocidad minima

de fluidizacién de la biomasa, tal como se indica en la Ecuacién 3.29.

Uf?
TDH = 21,171 X - [3.29]

Donde:

TDH: Altura libre del lecho (m)

Uf : Velocidad minima de fluidizacion de la biomasa (m/s); cuyo valor se
considerara 0,3 m/s (Delgadillo, 2013, p.45)

g :Aceleracion de la gravedad (m/s?)

De igual manera, un factor importante para el disefio del reactor de lecho fluidizado
Torbed es el volumen que ocupa el lecho, el cual se determinara por medio de la
Ecuacién 3.30.

1
= X .
Vlecho 1< Vb [3.30]
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Donde:

Vlecho: Volumen que ocupa el lecho (m?)

€ : Porosidad de la biomasa (%); el valor a emplear sera 60 % (Delgadillo, 2013,
p.45)

Vb  :Volumen que ocupa la biomasa (m?)

Por lo cual, el volumen del reactor debe tener la capacidad suficiente para contener
el volumen del lecho, el volumen de la biomasa y la altura TDH. Para ello, se debe
tener en cuenta que la forma del reactor es un tronco cénico y se debe considerar
las relaciones didmetro mayor/altura y diametro mayor/diametro menor
(Trasobares, 2011, p .46). El volumen de la camara se calculara por medio de las

Ecuaciones 3.31 a 3.33.

b _ 1 3.31
hr - [ . ]
D 2 3.32]
d 3
Vex hr X m (D)2+(d)2+Dxd 233
= X —_ f— J— — .
camara 3 > > 5% 3 [ ]
Donde:
Vcamara: Volumen del reactor (m3)
D : Diametro mayor del tronco cénico de la camara del reactor (m)
d : Diametro menor del tronco cénico de la camara del reactor (m)
hr : Altura de la camara del reactor (m)

3.3.1.2 Seleccion del material

El reactor de torrefaccion debera estar construido de un material que pueda

soportar las altas temperaturas y a su vez tener alta resistencia a la corrosién
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debido a la formacion de compuestos que pueden afectar a las paredes del material
del recipiente. A nivel industrial es utilizado el acero inoxidable debido a las ventajas
que este presenta tales como: resistencia a la corrosion, resistencia a la alta y baja
temperatura, resistencia mecanica y facilidad de fabricacion (INDURA, 2010, p.14).
Existen varios tipos de aceros inoxidables, sin embargo, para equipos que son
usados para trabajar con altas temperaturas como intercambiadores de calor o
calderas, se emplean por lo general aceros inoxidables austeniticos. Este tipo de
aceros inoxidables se caracterizan porque en su estructura se afaden niquel y de
manganeso, los mismos que incrementan la resistencia a temperaturas elevadas
(Rodriguez et al., 2013, p.852).

Para el diseno del reactor se utilizara la aleacion 309 del grupo de los aceros
inoxidables austeniticos debido a que proporciona una alta resistencia a la
corrosion y a la oxidacién en temperaturas elevadas, poseen alta resistencia
mecanica, presentan baja conductividad térmica y por consiguiente reduce las
pérdidas de energia hacia el ambiente (SSC, 2014, p.2). En la Tabla 3.3 se
presentan las propiedades fisicas y mecanicas del acero AlSI 309.

Tabla 3.3. Propiedades fisicas y mecdnicas del acero AIST 309

Propiedades Unidades Valor
Densidad g/cm? 7,89
Calor especifico J/kgK 502
(0—-100 °C)
Conductividad térmica W/mK 15,6
(100 °C)
Limite de fluencia MPa 250
Elongacién en 2 in % 40
Coeficiente de (mm/m) K 17,6
expansion térmica
(20-500 °C)
Maodulo de elasticidad GPa 200
en tensién (E)
Moédulo de elasticidad GPa 77
en cizalla (G)

Fuente: (SSC, 2014, p.1)
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3.3.1.3 Temperatura de diseiio del recipiente interno del reactor Torbed

En el calculo de la temperatura de disefio del reactor se debe tener en
consideracion que la temperatura de operacién a la cual se realizara la torrefaccion
es de 220 °C. De esta manera, la temperatura de disefo del reactor se calculara
por medio de la Ecuacién 3.34, la cual se utiliza para recipientes que se encuentran
por debajo de 400 °C (PDVSA,1995, p.7).

Tpisesio = TOp max T 28°C [3.34]
Donde:

Toiserio: Temperatura de diseno del reactor (°C)

Top : Temperatura de operacién del reactor (°C)

3.3.1.4 Presion de diseiio del recipiente interno del reactor

La presidn de disefio se emplea para los calculos dimensionales dentro de un
disefio de un recipiente, por lo general se requiere que esta presion presente un
valor superior con respecto a la presion de operacion. En el célculo de la presion
de disefo se utilizaran las Ecuaciones 3.35 y 3.36 (Massa et al., 2015, p.373).

Si presién operacion > 21 kg/cm?

Pdisefio = 1,1 X Poperacion [3.35]

Si presion operacion < 21 kg/cm?

k
Pdisefio = Poperaciéon + 2 _g2 [3.36]
cm

Donde:

Poiseio  : Presion de disefio dentro del recipiente (kg/cm?)
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Poperacion: Presion de operacién dentro del recipiente (kg/cm?)

3.3.1.5 Presiones dentro del reactor de torrefaccion

De igual manera que los silos de alimentacion de aserrin de balsa, las presiones
que son ejercidas en el reactor son las cargas de llenado y de vaciado, por lo que
se utilizaran las Ecuaciones de la 3.18 a la 3.26 de la Seccion 3.2.3.

Sin embargo, existe una presioén adicional que se debe tomar en consideracion
dentro del reactor de lecho fluidizado que es la presion ejercida por los gases
generados durante la torrefaccién de la biomasa dentro del recipiente del reactor.

e Presion realizada por los gases

Para disefio del reactor se debe tener en cuenta la presién que es ejercida por el
nitrégeno y los gases que son generados durante la torrefaccion. Estos compuestos
gaseosos son diéxido de carbono, monéxido de carbono, acido acético, metanol,
vapor de agua y trazas de hidrocarburos (Bermeo, 2018, p.12). Para determinar la
presion de los gases se utilizaran las Ecuaciones 3.37 a 3.39, al considerarlos como
gases ideales tanto para el nitrégeno y los productos gaseosos (Trasobares, 2011,
p.49).

Py, X V=ny, X RX Tm [3.37]
Py X V=ng X RX Tm [3.38]
PtT‘ = PNZ + Pgt [339]

Donde:
Pn2: Presion ejercida por el gas de nitrégeno (Pa)
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Pgt : Presion ejercida por los gases producidos durante la torrefaccion (Pa)
Pw : Presion total ejercida por los gases dentro del reactor Torbed (Pa)

V :Volumen de la cadmara del reactor (m3)

R : Constante universal de los gases ideales, la cual es 8,314 J/mol.k.
Tm : Temperatura media a la que opera el reactor (K).

nn2 : Moles de nitrogeno dentro del reactor Torbed (moles)

Ngt : Moles de los gases generados en la torrefaccion dentro del reactor (moles)

3.3.1.6 Espesor de pared del reactor

El espesor de pared del reactor se determinara con la Ecuacién 3.40, la cual es
utilizada para recipientes de seccion cénica (Diaz, 2018, p.46).

Px D

tr =
" 2x cos () x (Sx E—0,6x P)

[3.40]

Donde:

tr: Espesor del cuerpo del reactor (in)

P: Presion maxima de trabajo del reactor (psig)

D: Didmetro interno mayor del cuerpo conico del reactor (in)

o: Angulo de inclinacién entre la seccién cénica del reactor con la vertical (°)

S: Esfuerzo permisible del material (psi), para el caso del acero AISI 309, el valor
de este parametro es 28,5 x 10° psi (SSC, 2014, p.1).

E: Eficiencia de soldadura. El valor para este tipo de soldadura de ensamble
simple es 0,9 (Diaz, 2018, p.46).

3.3.1.7 Componentes del reactor Torbed
Para tener un completo disefio del reactor, se debe tener en cuenta los otros

componentes que son partes del mismo tales como la entrada de gas, la entrada y
salida de biomasa que se muestran en la Figura 3.4 (Trasobares, 2011, p.44).
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e Entrada de gas

Para la entrada de gas es necesario dimensionar la tapa inferior del reactor y el

disco difusor.

Tapa inferior: La tapa inferior del reactor tiene una forma de tronco cénica, por lo
que se utilizaran las Ecuaciones 3.41 y 3.42 en el célculo del diametro mayor y la
altura de la tapa inferior. Para el diametro menor de la tapa se considerara como la
mitad del didmetro mayor de la tapa superior del reactor (Trasobares, 2011, p.44).

Dtp
—=1 .
7 [3.41]
htp
ﬁ = 0,925 [3.42]

Donde:
Dtp: Diametro mayor de la tapa inferior del reactor (m)
htp: Altura de la tapa inferior del reactor (m)

d : Diametro menor del tronco cénico de la camara del reactor (m)

Disco difusor: Es el encargado de dirigir la trayectoria del flujo del gas y evitar que
las particulas de biomasa caigan hacia la entrada de gas (Trasobares, 2011, p.44).
Este componente provisto de una malla y alabes con el fin de obtener un flujo

deseado de gas, tal como se aprecia en la Figura 3.5.

\ N

v(’,-‘ = =

Figura 3.5. Disco difusor
(Trasobares, 2011, p.42)
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Para dimensionar el disco difusor se requiere de las Ecuaciones 3.43 a 3.46.

Dd—1 3.43
Det _ o4 [3.44]
Dd '
hd—015 [3.45]
Dd '
hCi—0725 [3.46]
Dd '

Donde:

d : Didmetro menor del tronco cénico de la camara del reactor (m)
Dd : Diametro del disco difusor (m)

hd : Altura del disco difusor (m)

Dci : Diametro del cilindro interno del difusor (m)

hci : Altura del cilindro interno del difusor (m)

e Entrada de biomasa
Para la entrada de la biomasa se requiere de una tolva la cual se encargara de

alimentar la biomasa al reactor tal como se indica en la Figura 3.6. La misma que
sera dimensionada mediante las Ecuaciones 3.47 a 3.49 (Trasobares, 2011, p.43).

-

Figura 3.6. Tolva para la entrada de biomasa
(Trasobares, 2011, p.43)
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Dtv

=Y 0,95 [3.47]
d

htv_ g 3.48]

Dtv '

Ly _ 55 [3.49]

Dty '

Donde:

d : Diametro menor del tronco de cono de la camara del reactor (m)
Dtv: Diametro de la tolva (m)

htv: Altura de la tolva (m)

Ltv: Longitud de la tolva (m)

e Salida de biomasa

Para la salida de biomasa se empleara un conducto que pueda abrirse o cerrarse
durante su produccion con el fin de facilitar la salida del producto torrefactado. Esta
pieza se encuentra conectada en la parte lateral de la cAmara del reactor y su forma
es rectangular, tal como se aprecia en la Figura 3.4. Las dimensiones de este
componente se calcularan con las Ecuaciones 3.50 y 3.51 (Trasobares, 2011, p.43).

hed =1 3.50
wced
W— ) [3.51]

Donde:

d : Didmetro menor del tronco cénico de la cadmara del reactor (m)
hcd: Alto del conducto de salida de biocarbén (m)

wcd: Ancho del conducto de salida de biocarbén (m)
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3.3.2. INTERCAMBIADOR DE CALOR

En el calentamiento del nitrdgeno gaseoso que ingresa al reactor de lecho fluidizado
a partir la temperatura ambiente hasta la temperatura de torrefaccién, se utilizara
un intercambiador de calor. En la seleccion del equipo se debe determinar la
cantidad de energia necesaria para elevar la temperatura del nitrdgeno gaseoso.
Esta energia se determinara a través del balance de energia del proceso que se

indica en el Anexo lll.

3.3.3. SEPARADOR CICLONICO

El separador ciclénico se empleara con el objetivo de recuperar las particulas finas
de la biomasa torrefactada que son arrastradas junto con los gases generados
durante el proceso de torrefaccion en el reactor de lecho fluidizado Torbed. De
esta manera se debe determinar el flujo de salida de los gases del reactor y la

caida de presidén para la correcta seleccién del ciclon.

3.4. ENFRIAMIENTO DE BIOCARBON

Este procedimiento consiste en disminuir la temperatura del biocarbdn que sale
del reactor de lecho fluidizado hasta que el material se encuentre en un rango de
temperatura de 100 a 60 °C. Para ello se utilizara un tanque, el cual ocupa una
chaqueta de enfriamiento por donde ingresara agua temperatura ambiente.

3.4.1 TANQUE DE ENFRIAMIENTO

La cantidad de biocarbdn que ingresara al tanque de enfriamiento sera la cantidad
que sale del reactor y la cantidad de biocarb6én que se recupera en el ciclon tal

como se detalla en el Anexo II.
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El tanque de enfriamiento tendrd una forma cilindrica con la parte inferior de forma
conica que facilite la salida del biocarbon a la temperatura correspondiente, tal
como se presenta en la Figura 3.7. Por lo que, para dimensionar el tanque de
enfriamiento se empleara de la Ecuacién 3.8, con la respectiva cantidad de
biocarb6n que ingresara en el tanque, ademas se asumirda el factor de
sobredimensionamiento de 20 % que entra en el rango estipulado por la normativa
API1 650, el cual se encuentra desde valores del 10 al 30 % (API 650, 2013).

Figura 3.7. Tanque de enfriamiento
(Trasobares, 2011, p.42)

En el célculo del volumen del tanque de enfriamiento se debe dividir el tanque en
dos secciones, la seccién cdnica y la seccion cilindrica, ademas se debe tener en
cuenta el angulo entre la pared del tanque y la horizontal. Asi mismo se
considerara el criterio del diametro de descarga de los silos de alimentacion
estipulado en la Seccion 3.2.3 que equivale al 25 % del diametro cuerpo cilindrico.

3.4.1.1 Seleccion del material

El material para el disefio del tanque de enfriamiento sera el mismo material del
reactor, debido a que el material que ingresa al tanque se encuentra a una
temperatura elevada, por lo que, se empleara el acero inoxidable AlSI 309 (SSC,
2014, p.1).
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3.4.1.2 Temperatura de diseiio

Para determinar la temperatura de disefio se requiere de la temperatura de
operacién en el tanque de enfriamiento, la cual corresponde a la temperatura de

entrada al tanque de enfriamiento y se utilizara la Ecuacion 3.34.

3.4.1.3 Presion de disefio

Para determinar el valor de la presién de disefio del tanque de enfriamiento se

emplearan las Ecuaciones 3.35 y 3.36.

3.4.1.4 Presion dentro del tanque

Para calcular la presién de operacién se requiere determinar las cargas de llenado

y cargas de vaciado para lo cual se empleara las Ecuaciones 3.18 a 3.26.

3.4.1.5 Espesor de pared

El espesor de pared para el tanque de enfriamiento se calculara por medio de la

Ecuacién 3.27. en donde el valor determinado no debe superar el valor de espesor

nominal impuesto por la normativa APl 650, cuyo valor es 5 mm (API, 2013, p.25).

3.4.2 CHAQUETA DE ENFRIAMIENTO

Para enfriar el biocarbén que sale del reactor se empleara un tanque con una

chaqueta por donde ingresara agua a temperatura ambiente (26,20 °C) con el fin

de reducir la temperatura del biocarb6n desde la temperatura de salida del reactor

a 85 °C, con el fin de mezclar el biocarbdn con el aglutinante y evitar que este se

encienda de manera anticipada (Flores, 2010, p.40).
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3.4.2.1 Seleccion del material

Al igual que el tanque de enfriamiento, el material que se utilizara es el acero
inoxidable AISI 309 debido a que debe soportar temperaturas elevadas a la que
estara el tanque de enfriamiento (SSC, 2014, p.1).

3.4.2.2 Temperatura de diseiio

Aligual que el tanque de enfriamiento, para determinar la temperatura de disefio se
debe considerar que la temperatura de operacion es la misma del material
torrefactado a la salida del reactor por lo que se utilizara la Ecuacion 3.34.

3.4.2.3 Presion hidrostatica

Mediante la Ecuacién 3.52 se determinara el valor de la presién hidrostatica la

misma que equivale a la presion de operacion para la chaqueta de enfriamiento.

Ph =pw X g X hw [3.52]

Donde:

Ph: Presion hidrostatica de la chaqueta de enfriamiento (Pa)
pw: Densidad del agua a la temperatura media (kg/m?3)

hw: Nivel a la que se encuentra el agua (m)

g :Aceleracion de la gravedad (m/s?)

3.4.2.4 Presion de diseno

Una vez calculada la presién hidrostatica, se calculara la presion de disefio para la
chaqueta de enfriamiento mediante las Ecuaciones 3.35 y 3.36.
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3.4.2.5 Espesor de la chaqueta de enfriamiento

El espesor de la chaqueta de enfriamiento se determinara con la Ecuacion 3.53.

_— Pte X Rte
te™ §x E—0,6 X Pte

[3.53]

Donde:

Pte: Presion de disefo de la chaqueta de enfriamiento (psi)
Rte: Radio interior (mm)

S : Esfuerzo del material (psi)

E : Eficiencia de la junta

tie : Espesor de pared de la chaqueta (mm)

3.5. MEZCLADO

Este proceso consiste en mezclar el biocarbdn con el aglutinante con el objeto de
mejorar la compactacion del biocarbdn y a su vez ayudar a la densificacién del

material en el proceso posterior de peletizacion.

3.5.1 ALMACENAMIENTO DEL ALMIDON DE TRIGO

El aglutinante que se empleara es una solucién de almidon de trigo. Por lo que,
para el almacenamiento de este insumo se utilizara un silo. De esta manera, para
obtener la capacidad del silo se debe considerar la concentracion de la solucion la
cual es 6,90 % en volumen o0 10 % en masa; ademas se debe tener en cuenta la
proporcion de aglutinante con respecto al biocarbon, puesto que, se afadird 2 mL
de aglutinante por cada 5 g de biocarbén (Bermeo, 2018, p.29). Por consiguiente,
para disenar el silo se requiere del flujo masico del biocarbdn y de la concentracion
del aglutinante. Para determinar la cantidad de almidon de trigo se utilizan las
Ecuaciones 3.54 y 3.55.
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Qag = Fbiocarbén X Rag [3.54]
Qa1 = Qag X 6,90 [3.55]
Donde:
Qag . Flujo del aglutinante por lote de produccién (m3/h)
Qal . Flujo de almiddn de trigo por lote de produccién (m3/h)

Foiocarbon : Flujo de alimentacion de la biocarbén por lote de produccion
Rag : Relacién de aglutinante respecto al biocarbén, el cual es 2 mL de

aglutinante por 5 g de biocarbén

Se emplearan los criterios de disefio de silos presentados en la Seccién 3.2.3. En
el célculo de la capacidad del silo se considerara la cantidad de almidon que se
usara durante la semana de produccion.

Para determinar el volumen que ocupa el almidén de trigo en el silo de

almacenamiento se utilizara la Ecuacion 3.56

Vy=Quqx N x (1+fs) [3.56]

Donde:

Vai: Volumen que ocupa el almidén (m?)

Qai: Flujo de alimentacion de del almidén (m3/h)

N: tiempo de operacién de la semana de produccion (h)
fs: Factor de sobredimensionamiento = 0,2

De igual forma que en los silos de almacenamiento para el aserrin de balsa, el silo
se dividird en tres secciones. Asi mismo, el diametro de apertura de alimentacion y

descarga equivalen al 25 % del didmetro del cuerpo cilindrico.

De esta manera, para el disefio del silo de almacenamiento del almidén de trigo se
utilizaran las Ecuaciones 3.9 a 3.17.
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3.5.1.1 Seleccion del material

Al igual que los silos de la Seccion 3.2.3, el material que se usaréa para el disefio
del silo de almacenamiento del almidon es el acero ASTM A36 (Carita, 2011, p.31).

3.5.1.2 Cargas de llenado

Las cargas de llenado corresponden a la presion vertical, horizontal y de friccion
del silo durante el llenado. De igual manera, para el calculo de las cargas de llenado
del almiddn de trigo se debe tener en cuenta la densidad del mismo, el cual presenta
un valor de 1 500 kg/m?3 (INSST, 2018). Asi mismo, un dato importante que se debe
tomar en consideracién es el coeficiente de friccion entre el almidén de trigo y el

acero inoxidable, cuyo valor es 0,44 (Mamani, 2015, p.24).

Para determinar los valores de las cargas de llenado se utilizaran las Ecuaciones
de la 3.18 a la 3.24, de la Seccién 3.2.3.

3.5.1.3 Cargas de vaciado

Las cargas de vaciado corresponden a las presiones horizontal y de rozamiento
durante el vaciado del silo. Por lo que se emplearan las Ecuaciones 3.26 y 3.27

para el respectivo calculo de las presiones.

3.5.1.4 Espesor de pared

Para el correcto disefo del silo de almacenamiento del almidén de trigo se debe
calcular el espesor de pared del silo, para lo cual se empleara la Ecuacion 3.28.
Asi mismo, se tomara en cuenta las consideraciones de la norma API 650, donde
el valor determinado no debe superar el valor de espesor nominal, cuyo valor es
5 mm (API, 2013, p.25).
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3.5.1.5 Temperatura de diseiio

La temperatura de disefio corresponde a la temperatura de ambiente de la provincia
del Guayas, donde estara ubicada la planta, cuyo valor es 26,20 °C (INAMHI, 2017,
p,103).

3.5.2 MEZCLADOR

Para la realizacion de los pellets de biocarbdn se requiere adicionar un aglutinante,

ya que este ayuda a la compactacion y densificacidon en el proceso de prensado del

biocarboén (Flores, 2010, p.2). Para ello se utilizara aglutinante de almidén de trigo

en concentracién al 10 % en volumen (Bermeo, 2018, p.29).

3.5.2.1 Equipo mezclador

Para seleccionar el mezclador adecuado se requiere determinar la capacidad del

equipo, por lo que se debe calcular el volumen que ocupara el biocarbdn, el almidén

de trigo y el agua de mezclado dentro del mezclador.

3.5.2.2 Temperatura de diseiio

La temperatura de disefio corresponde a la temperatura de ambiente de la provincia

del Guayas, donde estara ubicada la planta, cuyo valor es 26,20 °C (INAMHI, 2017,

p,103).

3.5.2.3 Presion de diseiio

La presion de disefio corresponde a la presion atmosférica del lugar donde estara
localizada la planta, la cual tiene un valor de 14,7 psi (INAMHI, 2017, p,103).
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3.6. PELETIZADO

Para la venta del biocarbén como combustible se debe considerar el tratamiento de
peletizacidon del material, debido a que este permite densificar el biocarbdn,
aumentar su poder caldrico e incrementar sus propiedades mecanicas, es decir, la
dureza, la resistencia al impacto, la durabilidad mecanica, entre otras (Aga y
Rodriguez, 2021, p.54). Para ello se toma en cuenta la normativa ENplus, en la cual
se detalla las propiedades que deben cumplir los pellets de biomasa para su
empleo, transporte y almacenamiento (ENplus, 2013, p.14). Las condiciones de
presion y temperatura maxima para la peletizacion de biocarbon son 640 kgf/cm? y
160 °C respectivamente (Bermeo, 2018, p.76).

3.6.1. Equipo para peletizacion de biocarbén

Para la correcta seleccion del equipo se debe tener en consideracién el flujo masico
de biocarbdn y de aglutinante; asi también se debe tener en cuenta la longitud
estimada de los pellets de biocarb6n de 12 mm (Bermeo, 2018, p.75).

3.7. ENSACADO

Para el correcto manejo, almacenamiento y posterior transporte del biocarb6n de
madera de balsa se requiere que el material pase por un proceso de ensacado. En
este proceso se utilizaran sacos de boca abierta hechos de papel biodegradable
debido a su facil accesibilidad, costo, ademas de permitir un almacenamiento
eficiente (Greenpack, 2021). Estos tipos de sacos tiene la capacidad de soportar
de 10 a 50 kg de material (Smurfit Kappa, 2021). Con estos valores se pueden
obtener el nUmero de sacos que se necesita para la respectiva seleccién del equipo.
El nimero de sacos se determinara con la Ecuacion 3.57.

Fbc

#Sacos = —
acos cS

[3.57]
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Donde:

#Sacos: Numero de sacos (sacos/h)

Fbc : Flujo de pellets de biocarbon (kg/h)
CS : Capacidad del saco (kg)

3.8 ALMACENAMIENTO DEL PRODUCTO TERMINADO

3.8.1 Galpén industrial para almacenamiento de producto terminado

De igual manera que el almacenamiento de materia prima, se plantea que el
almacenamiento de producto terminado sea semanalmente mediante el uso de un
galpén industrial. Para ello se empleara la Ecuaciéon 3.58 para determinar el

volumen que ocupa el biocarbdn.

F
Vi, =8—bc x N x (1+fs) [3.58]
bc

Donde:

Vbe: Volumen que ocupa el biocarbén (m?3)

Foc: Flujo de alimentacion del biocarbén (t/h)

duc: Densidad del biocarbén (kg/m?)

N : Tiempo requerido durante el almacenamiento (h)

fs : Factor de sobredimensionamiento, cuyo valor es 20 % (Bosch, 2016, p.4)

Para el correcto dimensionamiento del galpon se tomara en cuenta las mismas
consideraciones que el galpén de almacenamiento de materia prima, de la Seccién
3.1.1. Por lo que se utilizaran las Ecuaciones de la 3.2 a la 3.4.

3.9 DIMENSIONAMIENTO DE TUBERIAS

El transporte del agua para el proceso de enfriamiento, mezclado, y de los gases
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en el proceso de torrefaccion se realizara mediante el empleo de tuberias; por lo

qgue en el dimensionamiento de estas se tomara en cuenta el caudal de cada flujo.

3.9.1 CAIDA DE PRESION

Los criterios que se tomaran en cuenta para el dimensionamiento de las tuberias
son la velocidad media a la que se transporta el fluido, puesto que este parametro
depende del tamarno del didmetro de la tuberia (McCabe, 2007, p.208). De tal modo
que se debe asegurar que la velocidad media se encuentre dentro de los limites

gue se detallan en las Tablas 3.4 y 3.5.

Tabla 3.4. Rango de velocidades permitidas en el interior de una tuberia para liquidos

(m/s)
Agua / liquidos de baja viscosidad D<2” 2”<D<10” | 10" D<L20”
Succién de bomba 0,3-0,6 0,6-1,2 1,2-2,0
Descarga de bomba 0,5-1,0 1,0-1,5 1,5-2,0
Desagiies 1,0-1,2 1,0-1,5 -

Fuente: (Martin, 2011, p.28; McCabe, 2007, p.209)

Tabla 3.5. Rango de velocidades permitidas en el interior de una tuberia para gases (m/s)

Vapor sobrecalentado / Gases Velocidad (m/s)
D<2” 9-18
3747 10 - 20
6“ 13-27
87— 10~ 20-38

Fuente: (Martin, 2011, p.28; McCabe, 2007, p.209)

Otro de los criterios importantes en el dimensionamiento de tuberias es la caida de
presion tanto en la succién como en la descarga de bombas y compresores. En las
Tablas 3.6 y 3.7 se muestran los valores de caida de presién dentro de una tuberia

tanto para liquidos como para gases respectivamente.
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Tabla 3.6. Caida de presion en el interior de una tuberia para liquidos

Aplicacion Caida de presion (psi)
Succion de bombas <0,25
Descarga de bombas <4,00
Drenajes <0,25

Fuente: (API RP 14E, 2000)

Tabla 3.7. Caida de presion en el interior de una tuberia para gases

Aplicacion Rango de presion (psi) Caida de presion (psi)
0-10 0,050 - 0,125

Succién de compresor 10-50 <0.125
50-100 <0,25
> 200 <05

<50 <0,25
Descarga de compresor 50-100 <0,5
> 200 <10

Fuente: (API RP 14E, 2000)

Para calcular la caida de presidén de cada tuberia se debe determinar previamente
la cabeza de pérdidas por friccion y por accesorios. Por lo que en el calculo de la
cabeza de pérdidas por friccion se empleara la ecuacién de Darcy (Mott, 2006,
p.233), que se presenta en la Ecuacién 3.59.

hy =f X =X — [3.59]

Donde:

hL: Cabeza de pérdida de energia debido a la friccion (m)
L : Longitud de la tuberia (m)

D : Diametro interno de la tuberia (m)

vf: Velocidad media del fluido (m/s)

g: Aceleracion de la gravedad (m/s?)
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f: Factor de friccidon

Para determinar el valor del factor de friccion es necesario determinar si el flujo esta
en régimen laminar o turbulento mediante el calculo del nimero de Reynolds, que

se indica en la Ecuacion 3.60.

_vf x Dx 6f
=

Re [3.60]

Donde:

Re: Numero de Reynolds

vf : Velocidad media del fluido (m/s)
of : Densidad del fluido (kg/m3)

uf : Viscosidad del fluido (Pa s)

D : Diametro interno de la tuberia (m)

Si el valor del numero de Reynolds es inferior a 2 000 quiere decir que el flujo se
encuentra en régimen laminar, por lo que el factor de friccion se determina con la

Ecuacion 3.61.

f=— [3.61]

Por otro lado, si el nimero de Reynolds se encuentra entre 2 000 y 4 000, quiere
decir que el flujo esta en régimen transitorio, mientras que si el nimero de Reynolds
tiene un valor superior a 4 000 el flujo esta en régimen turbulento; para ambos casos
se empleara el diagrama de Moody, que se muestra en la Figura 3.8, para
determinar el factor de friccién (Mott, 2006, p.233).

La densidad es un parametro importante para obtener el valor del ndamero
Reynolds, por lo que en el caso de los fluidos gaseosos es necesario calcular este
parametro. Para ello se asumira que los gases se comportan de manera ideal

(Trasobares, 2011, p.49), y se determinara la densidad con la Ecuacion 3.62.
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P x PM (3.62]
~ RXT '
Donde:
5 :Densidad del gas (kg/m?)
P : Presion del gas (Pa)
PM: Peso molecular del gas (kg/kmol)
R : Constante de gases ideales, cuyo valor es (8,314 kd/kmol K)
T : Temperatura de los gases (K)
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Figura 3.8. Diagrama de Moody
(Mott, 2006, p.237)

Para obtener el factor de friccidbn se requiere calcular previamente la rugosidad

relativa que es un parametro que depende del material y del diametro de la tuberia

(Mott, 2006, p.238). Para lo cual se utilizara la Ecuacion 3.63

|

[3.63]
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Donde:
¢ : Rugosidad relativa

e: Rugosidad del material de la tuberia, cuyo valor para el acero inoxidable o
soldado es 4,6 x10° m (Mott, 2006, p.235)
D: Diametro de la tuberia (m)

Otro parametro importante que es de suma importancia determinar es el valor de la
cabeza de pérdidas debido a los accesorios, el mismo que se calculara por medio
de la Ecuacién 3.64.

[3.64]

Donde:

hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios (m)
vf : Velocidad media del fluido (m/s)

g :Aceleracion de la gravedad (m/s?)

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio

En la Tabla 3.8 se detallan las constantes de los accesorios que son utilizados
durante el transporte de fluidos

Tabla 3.8. Constantes de pérdidas por accesorios

Coeficiente K
Vilvula de globo totalmente abierta 10,00
Vilvula de globo totalmente abierta 5,00
Valvula check totalmente abierta 2,50
Vélvula de alivio de presién 3,00
Valvula de compuerta totalmente abierta 0,20
Viélvula de compuerta con %2 de apertura 5,60
Vilvula de compuerta con % de apertura 1,00 a 1,15
Vilvula de compuerta con % de apertura 24,00
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Tabla 3.8. Constantes de pérdidas por accesorios (Continuacion...)

Coeficiente K

Valvula de control 3,00
Tee en sentido recto 0,30
Tee con salida lateral 1,80
Ye de 45°, sentido recto 0,30
Ye de 45°, salida lateral 0,80
Entrada de recta a tope 0,50
Entrada con boca ensanchada 0,10
Entrada con tubo reentrante 0,90
Salida 1,00

Codo de 45° 0,35-0,45

Codo de 90° 0,50 - 0,75

Fuente: (CONAGUA, 2002, p.15)

Una vez obtenidos los valores de cabeza de pérdida por friccion y por accesorios
de la tuberia, se procede a calcular la caida de presién de esta por medio de la
Ecuacién 3.65, donde se toma en cuenta la diferencia de alturas y la densidad del
fludo (Martin, 2011, p.48). A su vez, se tiene que verificar que la caida de presién
de la tuberia cumpla con los limites descritos en la Tabla 3.6 y en la Tabla 3.7 tanto
para los fluidos liquidos como los gaseosos respectivamente que circulan dentro de

las tuberias.

AP = 8% gx (AZ + hy + huee) [3.65]

Donde:

hL : Cabeza de pérdidas de energia debido a la friccién (m)
hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios (m)
AZ : Diferencia de alturas (m)

AP : Caida de presién dentro de la tuberia (Pa)

5 :Densidad del fluido (kg/m?)

g :Aceleracion de gravedad (m/s?)
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3.9.2 TEMPERATURA DE DISENO

La temperatura de disefio de las tuberias se determinara de la misma manera que
los otros equipos, puesto que a la temperatura operacion de equipos o tuberias que
sean de acero se agrega un incremento de 28 °C (50 °F) siempre y cuando la
temperatura de operacion sea menor a 400 °C y tenga un valor superior o igual a
la temperatura ambiente (PDVSA, 1995, p.7). Por lo que para determinar la

temperatura maxima de operacioén se utilizara la Ecuacion 3.66.

Topmax = Top + 28 °C [3.66]
Donde:
Topmax: Temperatura de operacién maxima de la tuberia (°C)
Top : Temperatura de operacion de la tuberia (°C)
Para determinar la temperatura de disefio de la tuberia se debe considerar los
componentes que posee la misma debido a que se aplica diferentes criterios con

base en los tipos de componentes empleados.

Si los componentes de la tuberia son accesorios para soldar y valvulas, la
temperatura de disefo se calculara con la Ecuacion 3.67 (PDVSA, 1995, p.14).

Tdisefio = Topmax + 5 % Topmax [3.67]

Si los componentes de la tuberia son bridas de linea y accesorios con bridas, la
temperatura de disefo se calculara con la Ecuacién 3.68 (PDVSA, 1995, p.14).

Tdisefio = Topmax + 10 % Topmax [3.68]

Donde:
Tdisefio: Temperatura de disefio de la tuberia (°C)

Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia (°C)
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3.9.3 PRESION DE DISENO

La presion de operacidon de las tuberias debe ser consistente con la presion de
operacién de los equipos a los cuales conecta, debido a esto para determinar el
valor de este parametro se utilizara la Ecuacion 3.69.

Pdisefio = 1,1 Poperacion [3.69]

Donde:
Pdisefio  : Presion de disefio de la tuberia (psi)

Poperacién: Presion maxima de operacidn de la tuberia (psi)

3.10 DIMENSIONAMIENTO DE BOMBAS Y COMPRESORES

El empleo de bombas y compresores es importante para el transporte tanto para el
agua durante el enfriamiento y el mezclado, como para el transporte del nitrdgeno

gaseoso hacia el intercambiador de calor y en el proceso de torrefaccién.

3.10.1 DIMENSIONAMIENTO DE BOMBAS

En el dimensionamiento de bombas y su posterior seleccién de catalogo es

necesario determinar la potencia a la cual trabaja.

3.10.1.1 Cabeza diferencial total (TDH)

Para determinar la cabeza diferencial total de la bomba se debe tener los valores
tanto de la presidn de succidn y la presidén de descarga de la bomba que se requiere
para transportar el fluido hacia los respectivos equipos, para ello se empleara la
Ecuacion 3.70.
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Pdescarga = Pop + AHp [3.70]
Donde:
Pdescarga: Presion de descarga de la bomba (psi)
Pop : Presion de operacion (psi)
AHp : Pérdidas en la tuberia (psi)

Puesto que para el célculo de la cabeza diferencial total (TDH) se requiere de la
presion de descarga determinada y la presidn de succidn, se considerara el valor
de esta ultima como la presion de operacion del equipo por el cual proviene el flujo
(Salcedo y Font, 2011, p.11). EI TDH se calculara mediante Ecuacién 3.71.

TDH = Pd — Ps [3.71]

Donde:
TDH: Cabeza diferencial total (psi)
Pd : Presion de descarga de la bomba (psi)

Ps : Presién de succién de la bomba (psi)

3.10.1.2 Potencia de la bomba

En el calculo de la potencia de la bomba es indispensable tener los valores del TDH,
el flujo de agua que ingresara a la bomba y la eficiencia de la misma, cuyos valores
fluctban entre 70 a 100 %, sin embargo, el valor generalmente usado es 80 %
(Bustillo, 2004, p.82). Para lo cual se utilizara la Ecuacion 3.72.

~ Q, x TDH
Potencia = T x 100 [3.72]

Donde:
Potencia: Potencia de la bomba (W)
TDH  : Cabeza diferencial total (Pa)
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Qw : Caudal de agua (m?/s)

n : Eficiencia de la bomba (%)

3.10.2 DIMENSIONAMIENTO DE COMPRESORES

El transporte de los fluidos gaseosos se realizara mediante el empleo de
compresores que alimentaran a los equipos que requieran de los mismos en el
proceso de torrefaccién. Para su respectiva seleccion es necesario determinar la

potencia del compresor.

3.10.2.1 Potencia del compresor

Uno de los parametros importantes en la determinacion de la potencia del
compresor es el trabajo de este, que se debe calcular previamente y depende de la
presion de descarga, presion de succion y la temperatura del fluido gaseoso. Por lo
que para la determinacién de la presién de descarga se empleara la Ecuacion 3.73
y para la presion de succion se tomara en cuenta las condiciones de la bomba que
esta en la Seccién 3.10.1, por lo que el valor de la presidn de succion sera el mismo
de la presidon de operacidn del equipo por el cual proviene el fluido. Para determinar
el trabajo del compresor se tomara en consideracion que el fluido se comporta de
manera isotérmica y se calculara mediante la Ecuacion 3.73 (McCabe, 2007,
p.235).

Rx T Pd
We = x In (P—> 3.73]

Donde:

Wec : Trabajo especifico que realiza el compresor (J/kg)
R : Constante de gases ideales (J/kmol K)

T : Temperatura del fluido (K)

PM: Peso molecular del gas (kg/kmol)
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Pd : Presion de descarga (Pa)

Ps : Presion de succién (Pa)

Posteriormente, la potencia del compresor se calculara mediante la Ecuacion 3.74,
en donde se empleardan los valores del trabajo del compresor calculado
previamente, el flujo masico del fluido gaseoso y la eficiencia del compresor, la
misma que generalmente presenta un valor de 90 % (McCabe, 2007, p.235).

E x Wc

Potencia = QT x 100 [3.74]
Donde:
Potencia: Potencia de la bomba (W)
Wc : Trabajo que realiza el compresor (J/kQ)
Fq : Flujo masico del fluido gaseoso (kg/s)
n : Eficiencia del compresor (%)

3.11 DIMENSIONAMIENTO DEL TORNILLO SIN FIN

El tonillo sin fin o conocido también como tornillo trasportador se utiliza
comunmente para trasladar materiales a granel que requieren grandes
capacidades de transporte (Pino, 2005, p.4). Para la alimentacion de los

correspondientes equipos se utilizara un tonillo sin fin.

3.11.1 AREA DE RELLENO DEL CANALON

Para determinar el valor del area de relleno del canalén se empleara la Ecuacion
3.75.

At X m X Dt?
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Donde:

Stf: Area de relleno del tornillo (m2)

At : Coeficiente de relleno , cuyo valor depende del material a emplear, en el caso
de los residuos madereros de balsa se lo puede considerar como carga ligera
y no abrasiva, por lo que el valor de este sera 0,4 (Chiza, 2017, p.21)

Dt : Diametro del canaldn del tornillo sin fin (m)

3.11.2 VELOCIDAD DE DESPLAZAMIENTO DEL TORNILLO

Esta velocidad es aquella con la que el material se transporta en la direccion
longitudinal del eje del tornillo (Chiza, 2017, p.22), y se la determinara con la
Ecuacién 3.76.

pobxn [3.76]
vt = 60 .

Donde:

vt : Velocidad de desplazamiento del tornillo (m/s)
P : Paso del tornillo (m)

n : Velocidad de giro del tornillo (rpm)

3.11.3 FLUJO DE MATERIAL

Para determinar la capacidad de flujo de carga del tornillo sin fin se requiere de la
Ecuacién 3.77.

Qt =3600 X St X vt X Spiomasa X i [3.77]

Donde:
Qt : Carga permitida en el tornillo (t/h)
vt : Velocidad de desplazamiento del tornillo (m/s)



62

dviomasa: Densidad de biomasa (kg/m?)
[ : Factor de reduccién del flujo de material con respecto a la inclinacion del

tornillo.

3.11.4 POTENCIA TOTAL

Para calcular la potencia total del equipo es necesario determinar la potencia de
desplazamiento horizontal de la biomasa, potencia para el accionamiento del
tornillo sin fin y la potencia para tornillo sin fin con inclinacion (Chiza, 2017, p.24).
Para lo cual se utilizaran las Ecuaciones de la 3.78 a la 3.81.

PT:PH+PN+Pi [378]
Qt X Lt

P, = X ———— .
'y = CO0 367 [3.79]
p _Dtht (3.80]
NT20 '

Qt X Ht
P.:— .
; 367 [3.81]

Donde:

Pr: Potencia total del tornillo transportador (kW)

Pu: Potencia requerida para el desplazamiento horizontal de la biomasa (kW)

Pn: Potencia requerida para el accionamiento del transportador sin carga (kW)

Pi : Potencia requerida para el caso de un transportador inclinado (kW)

CO0: Coeficiente de resistencia de la biomasa transportada; cuyo valor depende del
tipo de material a emplearse, por lo que en el caso del aserrin se tiene un valor
de 1,2 (Chiza, 2017, p.25)

Dt : Didmetro del canaldn del tornillo sin fin (m)

Lt : Longitud del tornillo sin fin (m)

Ht : Altura del transportador sin fin (m)
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Qt : Carga permitida en el tornillo (t/h)

3.12 DIMENSIONAMIENTO DEL GENERADOR DE NITROGENO

Debido a que en el reactor Torbed se requiere alimentar nitrégeno con el objetivo
de saturar y generar una atmdsfera inerte dentro de la cdmara del mismo, es
necesario adquirir un equipo que pueda generar nitrégeno con el fin de reducir
costos y facilitar la fabricacién de pellets de biocarbon. De esta manera, para
determinar el flujo volumétrico del gas se parte del flujo méasico determinado en el
balance de masa (ANEXO II) y la densidad del mismo, mediante la Ecuacién 3.82.

Qn2 = 6_1\,2 [3.82]

Donde:
mnz: Flujo masico de nitrégeno gaseoso por lote de produccion (kg/h)
Qne: Flujo volumétrico del nitrégeno gaseoso (m3/h)

on2 : Densidad del nitrégeno gaseoso a temperatura ambiente (°C)
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Enla Tabla 4.1 se presenta los flujos masicos de las corrientes del en la fabricacion

de pellets de biocarbon determinadas en el Anexo |l.

Tabla 4.1. Flujos mésicos para la produccién de pellets de biocarbén

Corriente Descripcion Flujo masico (kg/h)
1 Residuos de madera de balsa 5 750,00
2 Residuos de madera de balsa 5 750,00
3 Residuos de madera de balsa 6 325,00

molida
4 Residuos de madera de balsa 575,00
molida
5 Aserrin de madera de balsa 5 750,00
6 Aserrin de madera de balsa 3 700,00
7 Residuos de balsa torrefactada 1 990,00
8 Gases de torrefaccidn + biocarbén 1 825,00
9 Nitrégeno gaseoso 119,58
10 Nitrégeno gaseoso 119,58
11 Residuos de balsa torrefactada 100,00
12 Gases de torrefaccién 1 725,00
13 Residuos de balsa torrefactada 2 090,00
14 Agua de enfriamiento 4 980,00
15 Agua de enfriamiento 4 980,00
16 Agua de mezclado 778,00
17 Almidén de trigo 86,00
18 Biocarbén y aglutinante 2 954,00
19 Pellets de biocarbén 2 954,00
20 Pellets de biocarbén 2 954,00
21 Aire 155,86
22 Oxigeno + gases 36,28
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Los flujos de entalpia y temperaturas de cada corriente para el proceso fabricacion

de pellets de biocarbdn a partir de residuos de madera de balsa se detallan en la

Tabla 4.2.

Tabla 4.2. Flujo de entalpia y temperaturas de cada corriente para la produccién de pellets
de biocarbon

Corriente | Temperatura Flujo de entalpia | Corriente | Temperatura Flujo de
°O) (W) (°O) entalpia (W)

1 26,20 101 454,40 12 162,00 56 171,80
2 26,20 101 454,40 13 85,00 59 818,70
3 26,20 111 599,85 14 26,20 75 518,31
4 26,20 10 145,44 15 45,00 129 707,01
5 26,20 101 454,40 16 26,20 11 821,63
6 26,20 32 641,85 17 26,20 526,95
7 162,00 108 552,51 18 73,00 85 584,20
8 162,00 61 626,71 19 80,00 93 765,54
9 26,20 455,81 20 76,20 89 311,68
10 278,06 4 837,47 21 26,20 569,99
11 162,00 545490 22 26,20 121,46

4.3 DIMENSIONAMIENTO Y ESPECIFICACIONES DE LOS
EQUIPOS PROPUESTOS

En el Capitulo 3 se describié los criterios de disefio y especificaciones para los

galpones, los silos de alimentacion y almacenamiento; y los equipos que se van a

emplear en la fabricacion de pellets de biocarbdn a partir de residuos.

Por lo que en esta seccion se realizaran los calculos pertinentes para dimensionar,

disenar y seleccionar adecuadamente los equipos mediante la informacién

proporcionada de las secciones del Capitulo 3.
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4.3.1 GALPON INDUSTRIAL PARA ALMACENAMIENTO DE MATERIA PRIMA

El galpdn almacenara los residuos de madera de balsa para el proceso semanal de
biocarbon; la estructura a dimensionar es un galpén con techo armonioso de dos
aguas simétrico con una relacién de altura/ luz (H/L) de 1/5 y un angulo de
inclinacion de la pendiente de techo de 30° (Arnal et al., 2014, p.7).

4.3.1.1 Calculo de la capacidad de almacenamiento del galpén

Para calcular la capacidad de almacenamiento del galpdn industrial, se consider6
los dias de produccién a la semana de la planta, sabiendo que opera durante 5
dias, para un almacenamiento de 82,80 t/d de residuos de madera de balsa, por lo

que se emplea la Ecuacién 3.1.

Donde:
Foiomasa: Flujo de alimentacion de la biomasa = 82 800 kg/d

dviomasa: Densidad de biomasa = 200 kg/m3

N : Tiempo requerido durante el almacenamiento = 5 d
fs : Factor de sobredimensionamiento = 0,2
fr : Factor de reserva = 0,25

82 800,00 kg/d

Valmacenamiento = 200 kg/m3 x5d x (1+0,2)x (1+4+0,25)

= 3
Valmacenamiento =3105m

4.3.1.2 Calculo de la longitud del galpon

Se consider6 una altura util de 5 m permite el adecuado almacenamiento de materia
prima, ademas de que se encuentra por debajo del valor maximo permisible para
galpones que se encuentran clima calido, el cual es 10,0 m (Vélez, 2013). De esta
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manera, mediante la relacién altura/luz (H/L) se calculé el valor de la luz del galpén.
Por lo que se utilizé la Ecuacién 4.1.

H 1 (4.1]
L 5 '

Donde:
H: Altura atil del galpon = 5,00 m
L: Luz del galp6n (m)
L= 500x H

L =5,00x 500m = 25,00m

Una vez obtenido el valor de luz, se procedié a determinar la longitud del galpon
mediante la Ecuacién 3.2.

Donde:

Vaimacenamiento: Capacidad del galpén= 3 105 m?3

L : Luz del galpén = 25,00 m
H : Altura del galpén = 5,00 m
Z : Longitud del galp6n (m)

3105m3 =5,00m x 2500m X Z

Z =2484m

4.3.1.3 Calculo de la longitud de la vertiente y altura del techo

En el calculo de la longitud de la vertiente (Q) y la altura del techo (F) se consider6
un angulo de pendiente (a) de 30 °, puesto que es el valor que comunmente se

utiliza para galpones de altura superior a 3,0 m; ademas de que se encuentra dentro
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del rango de angulo de pendiente de 30 ° a 45 ° (Arnal et al., 2014, p.7). Por lo que

se utilizaron las Ecuaciones 3.3 y 3.4.

Donde:

Q: Longitud de la vertiente del techo (m)
L: Luz o ancho del galp6n = 25,00 m

a: Angulo de la vertiente = 30 °

F: Altura del techo (m)

25,00m

0= 2 X cos(30°)

Q =1443m

F =Qx sin(30°)

F=722m

4.3.2 MOLINO DE MARTILLOS

4.3.2.1 Calculo de la potencia del motor del molino

Debido a que trata de residuos madereros, gran parte de estos ya han sido tratados

previamente, sin embargo, lo que se busca con el molino de martillos es trabajar

con un tamano uniforme de particula para el proceso de torrefaccién. Por lo que se

plantea que el tamafo de particula del producto a la salida del molino sea de

alrededor de 1 700 um (Bermeo, 2018, p.33).

En el calculo de la potencia del motor del molino se utilizé el modelo de la tercera

ley de la fragmentacion. De esta manera, la potencia del motor se establecié por

medio de la Ecuacién 3.5.
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Donde:

Pot  : Potencia del motor del molino (kW)

Wi : Indice de trabajo de Bond =136 kW-h/t (Williams et al., 2015, p.383)

dso  : Tamano de particula de la biomasa que se descarga del equipo =1 700 um

Dso : Tamano de particula de la biomasa que entra al equipo = 100 000 pm
(Bermeo, 2018, p.33)

Foiomasa: Flujo de alimentacion de residuos de balsa (t/h) = 5,75 t/h

kW —h 1 1 t
Pot = 10 x 136 N = X 5,75—x 1,3
t J1700 pm /100 000 pm h

Pot = 214,41 kW
Una vez calculado, la potencia del motor se selecciona el molino de martillos que
cumpla con lo establecido. Por lo que se seleccioné el modelo martillo triturador

670 -1150 de la empresa Ottevanger, puesto que este permite trabajar hasta con
potencias de 250 kW (OTE, 2016a).

4.3.3 CRIBA VIBRATORIA

Para la correcta seleccion de la criba vibratoria, es indispensable tener
conocimiento del flujo de biomasa que entrara al equipo y de igual manera el valor
de la superficie de cribado.

4.3.3.1 Calculo de la superficie de cribado

En el calculo de la superficie de cribado se utilizaron las Ecuaciones 3.6 y 3.7.

Donde:

Scr  : Superficie de cribado (m?)
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Foiomsa: Flujo de alimentacion de residuos de balsa (t/h) = 6,33 t/h
B : Capacidad bésica (t/m2h) = 5,30 t/m?h

fe : Coeficiente de correccion de la eficiencia de cribado= 0,90

fa : Coeficiente de correccion de cribado en seco= 1,50

fm : Coeficiente de correccion del tipo de apertura de la malla= 0,80
fr : Coeficientes de correccion

fr =0,90 x 1,50 x 0,80

fr=1,08
633 7
Scr = F
5,30 m X 1,08
Scr =1,11m?

Después de determinar la superficie de cribado y el flujo de alimentacion de
biomasa al equipo, se procede a seleccionar la criba vibratoria que cumpla con lo
establecido anteriormente. Por lo que se seleccion6 el modelo ZK1022 de criba
vibratoria lineal de la empresa SANME (SANME, 2020)

4.3.4 SILOS DE ALIMENTACION

4.3.4.1 Calculo de la capacidad de los silos

Para determinar la capacidad de los silos de alimentacién, se consider6 la
implementacién de 4 silos que permitan almacenar la cantidad suficiente de aserrin
de balsa durante la jornada diaria. La alimentacién de materia prima para cada silo
es de 17,25 t/d. De esta manera se tiene 69,00 t/d para los 4 silos, por lo que el
flujo de 13,80 t/d restante se considerd que se recargara en el primer silo después

de su respectivo vaciado, con el fin para completar el flujo diario de 82,80 t/d, para
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lo cual se considerara un factor de sobredimensionamiento del 20 % (Bosch, 2016,

p.4). La capacidad del silo serd determinada mediante la Ecuacion 3.8.

Donde:

Vb : Volumen necesario para almacenar la materia prima en cada silo (m?3)
Foiomasa: Flujo de alimentacién de la biomasa (t/d) =17 250,00 kg/d

dviomasa: Densidad de biomasa (kg/m3) =200 kg/m?3

N : Tiempo requerido durante el almacenamiento (d) =1d

fs : Factor de sobredimensionamiento = 0,20

u _ 1725000 kg/d
b~ 77200 kg/m3

x 1d x (1+0,20)

V,, = 103,50 m3

Debido a que el silo a utilizar es conico, se determiné el volumen de cada seccion
por separado. Para esto se tomd en cuenta la relacion de altura-diametro (Hs/dcs)
de 2,7, es decir que el equipo a disefiar es un silo esbelto y se considerd un
diametro de silo de 4,00 m que permita el almacenamiento de la biomasa. Por lo
que se comenzo por determinar la altura total del silo y las alturas correspondientes
para cada seccion del silo mediante las Ecuaciones 3.9 a la 3.13.

Donde:

Hs : Altura total del silo (m)

dcs: Diametro del cuerpo del silo = 4,00 m

hs1: Altura del techo del silo (m)

hs2: Altura de la seccion cilindrica del silo (m)

hs3: Altura de la seccidn cénica del silo (m)

dap: Diametro de apertura para alimentacion y descarga del silo (m)

B :Angulo entre el techo y el diametro del cilindro = 20 °

8 : Angulo entre el diametro del cilindro y la parte cénica del silo = 55 °

Hs = 2,7x4,00m
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Hs =10,80m

4,00 m X tan(20 °C)

hsl =
s 2
hs1 =0,73m
4,00 m X tan(55°)
hs3 =
2
hs3 =2,86m

hs2 =10,80m —0,73m —2,86m

hs2 =7,21m

dap = 0,25 X 4,00 m

dap =1,00m

Una vez que se determinaron las alturas de cada de cada seccion dividida del silo,
se procede a calcular los volumenes correspondientes para cada seccidon mediante
las Ecuaciones 3.14 a 3.17.

Donde:

dcs: Diametro del cuerpo del silo = 4,00 m

Vs1: Volumen del techo del silo (m?)

Vs2: Volumen de la seccion cilindrica del silo (m?3)

Vs3: Volumen de la seccién conica del silo (m3)

Vsilo: Volumen total del silo (m3)

B :Angulo entre el techo y el didmetro del cilindro = 20°

® :Angulo entre el diametro del cilindro y la parte cénica del silo = 55°
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7 X (4,00m) 3 x tan(20°
Vsl = ( ) (20°)

24
Vsl = 3,05m3
X (4,00m)?x 7,21 m
Vs2 =
4
Vs2 = 90,60 m3
T X (4.00 m)3 x tan(55 °)
Vs3 =
24
Vs3 =11,96 m3

Veio = 3,05 m3 + 90,60 m® + 11,96 m®

Viio = 105,61 m3

4.3.4.2 Calculo de cargas de llenado

La determinacion de las cargas de llenado se refiere al calculo de las presiones que
son ejercidas en el silo, es decir la presion vertical, horizontal y por friccion, para lo
cual se requiere de las correcciones para la relacion de presion horizontal y presion

vertical (ks) y coeficiente de friccidn (u), tal como se lo presentd en la Tabla 3.2.

e Presion vertical:

En el célculo de la presion vertical se tomé en cuenta el area y el perimetro del
cuerpo cilindrico del silo de alimentacién, por lo que se utilizé las Ecuaciones 3.18,
3.19y 3.20.
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Donde:

Pvs1: Presion vertical sobre el fondo del silo (kN/m?)

Yb : Peso especifico del aserrin de balsa = 1,96 kN/m3

As : Area del cuerpo cilindrico del silo (m?2)

Us : Perimetro del cuerpo cilindrico del silo (m)

ul : Coeficiente de rozamiento de la balsa con las paredes (corregido) = 0,36
ks1 : Relacidn entre la presién horizontal y vertical= 0,477

Hs : Altura total del silo (m)= 10,80 m

dcs : Diametro del cuerpo del silo (m) = 4,00 m

T
As = Z X (4,00 m)z

As = 12,57 m?
Us,=mr X 4,00m
U,=12,57m

1,96 % X 12,57 m?
Py.1 = X |1—
Vst =036 x 0477 x 1257 m ¢

0,36X 12,57 m

(-10,80 mx 0,477x==2 25—

kN
PUS]. = 9,63 W

e  Presion horizontal:

El calculo de la presion horizontal se determiné con las Ecuaciones 3.21 y 3.22

Donde:
Pvs2: Presidn vertical sobre el fondo del silo (KN/m2)
ks2 : Relacion entre la presidon horizontal y vertical = 0,477
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u2 : Coeficiente de rozamiento de la balsa con las paredes (corregido)=0,46
Phs : Presién horizontal en el fondo del silo (kN/m?)

1,96 % X 12,57 m?
Pv.2 = X |1—
Vs© T 046 x 0477 x 1257 m ¢

0,46X 12,57 m

- X X
(10,80 mx 0,477x ==o o)

kN
PUSZ = 8,10 W
kN
Phs = 0,477 X 8,10 —
m

kN
Phs = 3,86 W

e Presion de friccion en la pared:

Para determinar la presion de friccion en la pared se utilizaron las Ecuaciones 3.23
y 3.24.

Donde:

Pvs3: Presion vertical sobre el fondo del silo (kN/m?)

ks3 : Relacién entre la presion horizontal y vertical=0,61

13 : Coeficiente de rozamiento de la madera de balsa con las paredes
(corregido)=0,46

Pws : Presién de friccion de la pared del silo (kN/m?)

1,96 %x 12,57 m?
Py.3 = x |1 -
Vs> =046 x 0,61 x 12,57 m €

0,46X 12,57 m

(10,80 mx 0,61x =—o=2e

)

kN
P‘U53 = 6,65 W
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kN kN
PWS = 0,61 x 6,65 — = 4,06 —
m m

4.3.4.3 Calculo de cargas de vaciado

En determinar las cargas de vaciado se deben determinar las presiones
horizontales y de rozamiento de vaciado. Para ello se requiere de los valores
calculados en las cargas de llenado de las respectivas presiones.

e  Presion horizontal:

Para el célculo de la presidén horizontal de vaciado del silo se lo realizé mediante la
Ecuacién 3.25.

Donde:

Phs: Presion horizontal en el fondo del silo (kN/m?)

Phe: Presion horizontal de vaciado del silo (kN/m?)

Ch : Coeficiente amplificador de la carga horizontal, cuyo valor es 1,3 (ITEA, 2016,
p.59)

kN kN
Ph, = 3,86 — X 1,3 = 5,02 —

m m
e Presion de rozamiento:

La presidén de rozamiento de vaciado se calcul6 con la Ecuacién 3.26.

Donde:
Pws: Presion de friccion de la pared del silo (kN/m?)
Pwe: Presion de friccion de vaciado del silo (kN/m?)
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Cw : Factor de descarga de traccién de friccion de la pared, cuyo valor es 1,1
(Eurocode, 2006, p.45)

kN
PWe = 1,1 X 4,06 —
m

kN
Pw, = 4,47 —
m

4.3.4.4 Calculo del espesor de pared
El espesor de la pared del silo se determin6 con Ecuacién 3.27.

Donde:

ts : Espesor de pared del silo (mm), con un factor de eficacia de 0,85
dcs: Diametro del cuerpo del silo (mm)= 4 000 mm

Y Q: Factor de seguridad = 1,5

Phs: Presion horizontal en el fondo del silo = 3,86 kN/m?

Ch : Coeficiente amplificador de la carga horizontal = 1,3

oF : Limite de fluencia del acero = 240 000 kN/m?

4000mm 15X 3,86 % x 1,3

ts = X
2 240 000 XN 0,85
m

ts = 0,074 mm

Debido a que el espesor calculado presenta un valor menor que el espesor nominal,
se considero el valor de referencia de 5 mm para tanques de almacenamiento con
diametros menores a 15 m, tal como lo menciona la normativa AP1 650 (API, 2013,

p.25).
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4.3.4.5 Calculo de presion de disefio

Para determinar el valor de la presion de disefio de los silos de alimentacién se
consider6 que la presion de operacioén es el valor mas alto de las cargas de llenado
o de vaciado calculado previamente, la cual es la presién vertical de llenado cuyo
valor es 9,63 kN/m? o 1,39 psi.

Poperacién = 9,63 kN/m? = 0,0963 kg/cm?

Debido a que la presion operacion es menor a 21 kg/cm?, la presion de disefio se

determiné con la Ecuacion 3.36.

Donde:
Poiseio  : Presion de disefio del silo (kg/cm?)
Poperacion: Presion de operacion del silo (kg/cm?)

. kg kg
Pdisefio = 0,0963 — +2—
cm cm

kg

Pdiseno = 2,10 — = 29,81 psi
cm

4.3.5 REACTOR DE TORREFA CCION

4.3.5.1 Calculo de volumen de biomasa

Para obtener el valor del volumen que ocupa la biomasa dentro del reactor se
considero trabajar por medio de lotes, a su vez, se tomé en cuenta el tiempo de
residencia del material durante la torrefaccién el cual tiene un valor aproximado de
15 min (Bermeo, 2018, p.74). Sin embargo, también se considerd el tiempo de
operacioén del equipo, por lo que el reactor producira un lote de pellets de biocarbdn

cada 30 min a través de la alimentaciéon de 1,85 t de biomasa.
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De esta manera, para determinar el tiempo de operacién diario del reactor de lecho

fluidizado se utilizé la Ecuacién 4.2.

Mpmd

topd = [4.2]

Mpmi/topl

Donde:

topd: Tiempo de operacidn diario del equipo (h)

topl : Tiempo de operacion del equipo en un lote de produccién = 0,5 h
Mbmd: Masa diaria de aserrin de balsa a torrefactar = 82,80 t

Mbomi : Masa de aserrin de balsa a torrefactar en un lote de produccion = 1,85t

82,80 ¢

topd = =22,38h

Para determinar el volumen de |la biomasa en cada lote se usé la Ecuacion 3.28.

Donde:

Vb : Volumen que ocupa la biomasa (m?)

Mbiomasa: Masa de alimentacion de la biomasa por lote de produccién = 1,85 t
dviomasa : Densidad de biomasa (kg/m3) = 200 kg/m?

1,85t 1000 kg

Vb

200 K9~ 1t
m
Vo = 9,25 m?

4.3.5.2 Calculo del TDH

Para determinar el valor del TDH, se utilizé el modelo matematico planteado por
Chase (Kunii y Levenspiel, 1991, p. 174), que se presentd en la Ecuacion 3.29.
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Donde:

TDH: Altura libre del lecho (m)

Uf : Velocidad minima de fluidizacion = 0,30 m/s (Delgadillo, 2013, p.45)
G :Aceleracion de la gravedad = 9,81 m/s?

TDH = 21171 x &30m/s)’
- 9,81 m/s?
TDH = 019 m

4.3.5.3 Calculo del volumen del lecho

Para encontrar el volumen que ocupa el lecho se empleé la Ecuacion 3.30.
Donde:

Vlecho: Volumen que ocupa el lecho (m?)

€ : Porosidad = 60 % (Delgadillo, 2013, p.45)
Vb  : Volumen que ocupa la biomasa (m?3)

Vlecho =

Vlecho = 23,13 m?3

4.3.5.4 Calculo del volumen de la camara del reactor

Las dimensiones de los didmetros y altura de la camara del reactor y su respectivo
volumen fueron determinados por medio de las Ecuaciones 3.31, 3.32 y 3.33.

Donde:

Vcamara: Volumen del reactor (m3)
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D : Diametro mayor del tronco cénico de la camara del reactor (m); para lo

cual se considerd un valor de 4,40 m

d : Diametro menor del tronco cénico de la camara del reactor (m)
hr : Altura de la cdmara del reactor (m)
hr =4,40m

d—D—220
=5=2 m

) 4,40m x m <4,40m 2 220m\* 440m 220m
Vcamara = ——— X ( )+( >+

X
3 2 2 2 2
Vcamara = 39,03 m3

De esta manera se debe determinar que el volumen calculado es mayor que el

volumen de la biomasa y el volumen del lecho.
Vb + Vlecho = 23,13 m3 + 9,25 m3
Vb + Vlecho = 32,38 m?3
Vcamara > Vb + Vlecho
Por lo que se puede comprobar que el volumen de la camara del reactor es mayor
al volumen que ocupa la biomasa y el lecho, por lo que se concluye que los
parametros del didmetro mayor fueron asumidos correctamente.

4.3.5.5 Calculo de la temperatura de diseiio del reactor

En el célculo del valor de la temperatura de disefio del reactor se asume que la

temperatura del nitrégeno gaseoso que ingresa al reactor es la temperatura de
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operacioén del equipo, puesto que es la maxima temperatura a la que llega el reactor.
Este valor fue determinado en el Anexo Il mediante el balance de energia en la
torrefaccién del aserrin de balsa, donde se obtuvo un valor de 278,06 °C. Para
determinar la temperatura de disefio del reactor de lecho fluidizado se utilizé la
Ecuacién 3.34.

Donde:
Toiserio: Temperatura de diseno del reactor (°C)
Top : Temperatura de operacion del reactor (°C)

Tpiseio = 278,06 °C + 28°C

Tpiseio = 306,06 °C

4.3.5.6 Calculo de las cargas de llenado

El céalculo de las cargas de llenado se fundamenta en la determinaciéon de las

presiones vertical, horizontal y de rozamiento durante el llenado en el reactor.

e Presion vertical de llenado:

En el célculo de la presidn vertical se usé las Ecuaciones 3.18, 3.19 y 3.20.

Donde:

Pvi1: Presion vertical sobre el fondo del reactor (kN/m?)

Yo : Peso especifico del aserrin de balsa (kN/m?) = 1,96 kN/m?

A: : Area del cuerpo cilindrico del reactor (m2)

Ur : Perimetro del cuerpo cilindrico del reactor (m)

u1 : Coeficiente de rozamiento de la madera de balsa con las paredes
(corregido)=0,36

ks1 : Relacién entre la presion horizontal y vertical= 0,477
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Hr : Altura total del reactor (m)= 4,40 m
dcr : Didmetro medio entre el didmetro mayor y menor de la camara del reactor

=3,30m
i
Ay =7 % (330m)?
A, = 8,55m?
U.-=mX 3,30m
U.-=10,37m
kN
1,96 —= X 8,55 m? 0,36x 10,37 m

Pyl = m3 o |1 g0 mx0aTTx 2R

0,36 x 0,477 x 10,37 m

kN ]
Pv,1 = 5,65 3 = 0,82 psi

e Presion horizontal de llenado:

La presion horizontal de llenado se calculd con las Ecuaciones 3.21 y 3.22.

Donde:

Pv:2: Presion vertical sobre el fondo del reactor (kN/m?)

ks2 : Relacién entre la presién horizontal y vertical= 0,477

u2 : Coeficiente de rozamiento de la madera de balsa con las paredes
(corregido)=0,46

Phr : Presion horizontal en el fondo del reactor (kN/m?)

1,96 % X 8,55 m?
= X —
Pvs2 = a6 x 0477 x 1037m = |1 ¢

0,46X 10,37 m

—4,40 mXx 0,477 X
4 ’ 8,55 m?2

)
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kN
PUTZ = 5,08 W

5 =

kN kN ,
Ph, = 0,477 X 5,08— = 2,42 — = 0,35 psi
m m

e Presion de rozamiento de llenado:

En el calculo de la presion de rozamiento de llenado se utilizaron las Ecuaciones
3.23y 3.24.

Donde:

Pv:3: Presion vertical sobre el fondo del reactor (kN/m?)

ks3 : Relacion entre la presion horizontal y vertical=0,61

u3 : Coeficiente de rozamiento de la madera de balsa con las paredes
(corregido)=0,46

Pw:r : Presion de friccion de la pared del reactor (kN/m?)

1,96 % X 8,55 m?
o= 046x 061x 1037 m ¢

0,46x 10,37 m

—4.,4 X 1X
(-440mx 0,6 855m2 )

kN
PVTB =447 W

kN kN _
PWr =0,61 X 4,47@ =273 W =0,40 pst

4.3.5.7 Calculo de las cargas de vaciado

Para la determinacién de las cargas de vaciado se requiere el calculo de la presion

horizontal y la presion de rozamiento de vaciado.
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e Presion horizontal de vaciado:

La presion horizontal de vaciado del reactor se calculé con la Ecuacion 3.25.

Donde:

Ph: : Presion horizontal en el fondo del reactor (kN/m?)

Pher: Presion horizontal de vaciado del reactor (kN/m?)

Ch : Coeficiente amplificador de la carga horizontal, cuyo valor es 1,3 (ITEA,
2016, p.59)

kN kN _
Phey =242 — x 1,3 =315 — = 0,46 psi

e Presion de rozamiento:

La presidn de rozamiento de vaciado se obtuvo con la Ecuacién 3.26.

Donde:

Pwr : Presién de friccion de la pared del reactor (kN/m?)

Pwer: Presion de friccion de vaciado del reactor (kN/m?)

Cw : Factor de descarga de traccion de friccion de la pared, cuyo valor es 1,1
(Eurocode, 2006, p.45)

kN kN ,
PWer =11x%x 2,73 W = 3,00 m— =043 pst

> =

4.3.5.8 Presion ejercida por los gases

Para el calculo de esta presion se considerd la presion que es ejercida por el
nitrégeno gaseoso y por los gases generados durante la torrefaccién. Por lo que se
utilizaron las Ecuaciones 3.37, 3.38 y 3.39.
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Donde:

Pn2: Presion ejercida por el gas de nitrégeno (Pa)

Pgt : Presion ejercida por los gases producidos durante la torrefaccion (Pa)
Pt : Presion total ejercida por los gases dentro del reactor Torbed (Pa)

V :Volumen de la camara del reactor = 39,03 (m?)

R : Constante de los gases ideales = 8,314 J/mol.k.

Tm: Temperatura media a la que opera el reactor (K) = 519,00 K.

nnz2: Moles de nitrégeno dentro del reactor Torbed = 1 950,00 mol

Ngt : Moles de los gases generados en la torrefaccion = 31 398, 60 mol

Ny, X RX Tm
|4

Py, =

1 950,00 mol x 8314 mL x 519,00 K

Py, = ol K
N2 39,03 m3
Py, = 215251,56 Pa = 31,26 psi
p = Nge X RX Tm
gt v
31398,60 mol x 8314 —— x 519,00 K
P, = mol K
gt 39,03 m3

Py = 3468 704,85 Pa = 503,35 psi
P, = 31,27 psi + 503,35 psi

. kg
P,, = 534,62 psi = 37,59 —
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4.3.5.9 Calculo de la presion de diseiio del reactor

Para determinar el valor de la presion de disefio se asumio que la presion de
operacién es la presion realizada por los gases puesto que esta es la presenta
mayor valor dentro del equipo con respecto a las otras.

De esta manera, la presion de operacion present6 un valor de 37,59 kg/cm?; por lo
que la presion de disefio se obtuvo por medio de la Ecuacién 3.35, debido a que es
mayor a 21 kg/cm?.

Donde:
Poiseio  : Presion de disefio del reactor (kg/cm?)
Poperacion: Presion de operacién del reactor (kg/cm?)

o kg
Pdiseino = 1,1 x 37,59 —
cm

k
Pdisefio = 41,35 _gz = 588,36 psi
cm

La presién de disefio del reactor se encuentra por debajo del valor maximo
permitido de presién para el acero AISI 309 el cual es 196 GPa (SSC, 2014, p.1).

4.3.5.10 Calculo del espesor de pared

Para calcular el espesor de pared del reactor se necesita previamente tener en
conocimiento el angulo de inclinacién de la pared de la camara cénica con respecto
al diametro mayor de la misma. Por lo que para este célculo se empleara la
Ecuacion 4.3.

H
tan(e) = 7 [4.3]
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Donde:
o : Angulo de inclinacién de la pared lateral con respecto al diametro mayor (°)
Hr: Altura total del reactor = 4,40 m

d : Diametro menor del recipiente conico del reactor = 2,20 m

4,40m

an(®) = 5 50m
2
x=75,96°

Para el calculo del espesor de pared para la cdmara cénica del reactor se utilizé la

Ecuacion 3.40.

Donde:

tr: Espesor del recipiente del reactor (in)

P: Presion maxima de trabajo del reactor = 587,05 psi

D: Diametro interno mayor del recipiente conico del reactor (4,40 m) =173,23 in

o«: Angulo de inclinacién de la pared lateral con respecto al didmetro mayor del
reactor = 75,96°

S: Esfuerzo permisible del material = 28,5 x 106 psi (SSC, 2014, p.1)

E: Eficiencia de soldadura = 0,9 (Diaz, 2018, p.46).

B 587,05 psi X 173,23 in
"~ 2X cos (75,96) x (28,6 x 10° psi x 0,9 — 0,6 X 587,05 psi)

tr

tr =0,008in = 0,20 mm

Debido a que el valor calculado de espesor de pared para el reactor Torbed es
menor al valor nominal de 5 mm, se considera seleccionar este valor que es el
adecuado para recipientes de almacenamiento con diametros menores a 15 m (AP,
2013, p.25).
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4.3.5.11 Calculo de los componentes del reactor

Para calcular los componentes del reactor se procedié a dividir el reactor en
secciones: entrada de gas, entrada de biomasa y salida de biomasa.

e Entrada de gas

Para el disefio de los componentes para la seccidon de entrada de gas (tapa inferior
del reactor de lecho fluidizado y disco difusor) se emplearon las Ecuaciones 3.41 a
3.46.

Donde:

Dtp: Diametro mayor de la tapa inferior del reactor(m)

htp : Altura de la tapa inferior del reactor (m)

d :Diametro menor del tronco de cono del reactor = 2,20 m
Dd : Diametro del disco difusor(m)

hd : Altura del disco difusor (m)

Dci: Diametro del cilindro interno del difusor(m)

hci: Altura del cilindro interno del difusor (m)

Dtp =d

Dtp = 2,20m

htp = 0,925 X Dtp

htp = 0,925 x 2,20m

htp = 2,04 m
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Dd =2,20m

Dci =0,4 x Dd

Dci=04x%x 2,20m

Dci = 0,88 m

hd = 0,15 x Dd

hd = 0,15 x 2,20m

hd = 0,33 m

hci = 0,725 x Dd

hci = 0,725 x 2,20m

hci =1,60m

e Entrada de biomasa

El disefo de los componentes para la seccion de la entrada de biomasa (aserrin de
residuos de madera de balsa) se realizé por medio de las Ecuaciones 3.47 a 3.49.

Donde:

d : Diametro menor del tronco conico del reactor = 2,20 m
Dtv: Diametro superior de la tolva (m)

htv: Altura de la tolva (m)

dtv: Diametro inferior de la tolva (m)
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D
—=0,95

Dtv =095 % 2,20m

Dtv = 2,09m
htv 08
Dtv '

htv =0,8x 2,09 =1,68m

Dtv _

—=25
dtv

2,
dtv = 250 - 0,84 m

e Salida de biomasa

Para determinar las dimensiones del componente de la seccién de la salida de

biomasa se requiere de las Ecuaciones 3.50 y 3.51.

Donde:

d : Diametro menor del tronco cénico del reactor= 2,20 m
Lcd : Longitud del conducto de salida del biocarbén = 1,50 m
hcd: Alto del conducto de salida de biocarbon (m)

Woecd: Ancho del conducto de salida de biocarbén (m)

hed =d =2,20m

wced = 0,6 X hed
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wed =0,6 X 2,20m =1,32m

4.3.6 INTERCAMBIADOR DE CALOR

Para la seleccion del intercambiador de calor se debe determinar previamente la
cantidad energia requerida para calentar el nitrdbgeno gaseoso a partir de la
temperatura ambiente hasta la temperatura de torrefaccién, tal como se presenta
en el balance de energia del Anexo lll, por lo que se tiene un valor de Qianz2
correspondiente a 4 381,67 W. Debido a esto, se seleccioné el intercambiador de
calor eléctrico PEGH gas line heaters modelo short option, el cual es exclusivo para

gases y brinda un control de temperatura preciso (EXHEAT, 2021, p.3).

4.3.7 SEPARADOR CICLONICO

Para separar el biocarbdn de los gases generados durante la torrefaccion se
considerd el empleo de un separador ciclénico. Por lo tanto, para una adecuada
seleccion del ciclén se requiere del flujo de gases a la salida del reactor con el fin

de determinar la caida de presion dentro del separador ciclénico.

Una vez que se determiné los flujos de salida de los gases del reactor de lecho
fluidizado, tal como se presenta en el Anexo Il: Balance de masa, se procede a
determinar el caudal de los fluidos gaseosos. Por lo que se emplea las Ecuaciones
44,45y46.

m
Fé]ases = ﬁ [4.4]

thotal = Egases + Fy [4.6]
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Donde:

Foases : Flujo volumétrico de gases de salida del reactor (m3/h)

Fn2  : Flujo volumétrico del nitrégeno gaseoso (m3/h)

Fgtotal : Flujo volumétrico total de gases de salida del reactor (m%/h)

Mgases: Flujo masico de los gases de salida del reactor por lote = 863,06 kg/h

Omezcla: Densidad de la mezcla de los gases generados en el reactor a la
temperatura de salida = 0,914 kg/m3

863,06 4 m3
Frases = ——1 = 944,277
gases )
0,914 X4 h
m

En la Figura 4.1 se indican las curvas de caida de presion vs caudal de gases.

1214 820 2224 268 28 2 38 40 44 45

—

Caida de presion (Pa)
§
~
S SS
§

i T v ine
/ // /'/ /’/’
-t AA A~ -

Caudal nominal unitario (m*h)

Figura 4.1. Curva de seleccién caida de presion vs caudal de gases
(Casiba, 2017, p.3)
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Debido a que el valor del flujo total de los gases de salida del reactor Torbed es
944,27 m3/h, se puede deducir mediante la Figura 4.1, que la caida de presion
dentro del ciclon en la zona de operacion es aproximadamente 1 250 Pa. Por
consiguiente, se selecciond el ciclén separador modelo Aren 320 de la empresa
TAMA (TAMA, 2021, p.2).

4.3.8 TANQUE DE ENFRIAMIENTO

4.3.8.1 Calculo del volumen de biocarbon

Para obtener el valor del volumen que ocupa el biocarb6n en el tanque de
enfriamiento se considerd el empleo de un lote de 1 045,00 kg de biocarbén para

cada media hora. Por lo que se emple6 la Ecuacién 3.8.

Donde:

Vb : Volumen que ocupa el biocarbén (m?)

Foiocarbsn: Flujo de alimentacién de la biocarbdn =1 045,00 kg/h
dviocarbon: Densidad de biocarbén =200 kg/m?3

N : Tiempo requerido durante el enfriamiento = 0,5 h
fs : Factor de sobredimensionamiento = 0,2
1 045,00 kTg
Vo =————— X 0,5hx (1+0,2)
200 -4
m
Vi = 3,14 m3

4.3.8.2 Calculo del volumen del tanque de enfriamiento

Para el calculo del volumen del tanque de enfriamiento se consider6 que el tanque
esta dividido en dos secciones, una cilindrica y una cénica, por lo que se debe
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calcular el volumen de ambas secciones para establecer el volumen total del tanque
de enfriamiento. Para ello se tom6 en cuenta los criterios de los silos de
alimentacion de la Seccién 3.2.3, para silos esbeltos, por lo que se consider6 que
el diametro del tanque sea de 1,25 m y las alturas de la seccién cilindrica y cénica
sea de 2,40 y 0,75 m respectivamente. Por lo que, el dimensionamiento del tanque
de enfriamiento se realiza por medio de las Ecuaciones 4.7 a 4.12.

Hte = hcl + hcn [4.7]
Hte >3 [4.6]
dte '
dte?

Veilindro = T X 4 X hdl [4.9]
dte?

Veono = T X ——— X hcn [4.10]
12

th total = Veilindro T Veono [4.11]

dap = 0,25 X dte [4.12]

Donde:

Viinaro: Volumen de la seccién cilindrica del tanque de enfriamiento (m3)
Veono : Volumen de la seccién cilindrica del tanque de enfriamiento (m?3)
Viqtotal: Volumen del tanque de enfriamiento (m?3)

dte : Diametro del tanque de enfriamiento = 1,25 m

dap : Diametro de apertura para descarga del tanque (m)

Hte : Altura total del tanque de enfriamiento (m)

hc

hcn  : Altura de la seccién cénica del tanque de enfriamiento = 0,75 m

: Altura de la seccion cilindrica del tanque de enfriamiento = 2,40 m

Hte = 2,40 m + 0,75 m



96

Hte = 3,15 m

Hte 3,15
dte 1,25

= 2,52

Hte
— =252 >2
dte

(1,25 m)?
Vilindro = T X —4 X 2,40m

Viilindro = 2,94 m3

1,25 m)?
L a2sm)

Veono = T 12 X 0,75m

Veono = 0,31 m3
Viqtotal = 2,94 m3 + 0,31 m3
th total = 3,25 m3
dap = 0,25 X 1,25m

dap =0,31m

4.3.8.3 Calculo de la temperatura de diseio

Para determinar la temperatura de disefio del tanque de enfriamiento se requiere
de la temperatura de operacién del mismo, la cual se consideré que presenta el
valor de la temperatura a la entrada del equipo, la misma que se calculé en el

balance de energia del Anexo Ill, cuyo valor corresponde a 162,00 °C.
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De esta manera, la temperatura de disefio se determin6 con la Ecuacion 3.34.

Toisefio: Temperatura de disefio del tanque de enfriamiento (°C)
Top : Temperatura de operacién del tanque de enfriamiento = 162,00 °C

Thisesio = 162,00 °C + 28°C

Tpiseo = 190,00 °C

4.3.8.4 Calculo de las cargas de llenado

Para determinar las cargas de llenado se requiere calcular los valores de las
presiones vertical, horizontal y de rozamiento durante el llenado del tanque de

enfriamiento.

e Presion vertical de llenado:

En el célculo de la presion vertical se usé las Ecuaciones 3.18, 3.19 y 3.20.

Donde:

Pvie1: Presion vertical sobre el fondo del tanque de enfriamiento (kN/m?)
Yo : Peso especifico del biocarbén (kN/m?3) = 1,96 kN/m?3

At : Area del cuerpo cilindrico del tanque de enfriamiento (m2)

Ute : Perimetro del cuerpo cilindrico del tanque de enfriamiento (m)

ul : Coeficiente de rozamiento con las paredes (corregido) = 0,36

ks1 : Relacién entre la presion horizontal y vertical = 0,477

Hte : Altura total del tanque de enfriamiento = 3,15 m

dte : Diametro del tanque de enfriamiento = 1,25 m

T
Are =7 % (1,25m)?
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Ao = 1,23 m?
Up =7 X 1,25 m
U = 3,93m

1,96 k—lg x 1,23 m? 0,36 3,93 m
m a7 )

(=3,15 mx 0,477%
Py..1 = _ 1,23 m2
Vel = 530477 x 3.93m < |1 ¢

kN _
Pvtel = 2,94 W = 0,43 psi

e  Presion horizontal de llenado:

En el célculo de la presidon horizontal de llenado se emple6 las Ecuaciones 3.21 y

3.22.

Donde:

Pvie2: Presion vertical sobre el fondo del tanque de enfriamiento (KN/m?)

ks2
u2

Phte :

: Relacion entre la presidn horizontal y vertical = 0,477
: Coeficiente de rozamiento con las paredes (corregido) = 0,46

Presién horizontal en el fondo del tanque de enfriamiento (kN/m?)

1,96 N 1,23 m?
m

= X
0,46 x 0,477 X 3,93 m

0,46X3,93m

(-315mx 0477x =222

Pv;.2 1—e )

kN
PvteZ = 2,49 W

kN
Phte = 0,477 X 2’49W
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kN )
Ph:, = 1,19 2= 0,17 psi

e Presion de rozamiento de llenado:

En el célculo de la presion de rozamiento de llenado se empleé las Ecuaciones 3.23
y 3.24.

Donde:

Pvie3: Presion vertical sobre el fondo del tanque de enfriamiento (kN/m?)
ks3 : Relacion entre la presion horizontal y vertical = 0,61

u3 : Coeficiente de rozamiento con las paredes (corregido) = 0,46
Pwte : Presion de friccion de la pared del tanque de enfriamiento (kN/m?)

kN 2
1,96 3 X 1,23 m (=315 mx 0,61x 246X 393 m

= —_ 1,23m2
Poed = 5% 061x 393m < |1 ¢

kN
Pvte3 = 2,06 W

kN
Pw;, = 0,61 X 2,06@

kN
PWte = 1,26 W

Pw;, = 0,18 psi

4.3.8.5 Calculo de las cargas de vaciado

Para el calculo de las cargas de vaciado se requiere determinar la presion horizontal

y la presion de rozamiento de vaciado.
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e Presion horizontal de vaciado:

Para obtener el valor de la presién horizontal de vaciado del reactor se empleé la
Ecuacion 3.25.

Donde:

Phte : Presion horizontal en el fondo del tanque de enfriamiento (kN/m?)

Phete: Presion horizontal de vaciado del tanque de enfriamiento (kN/m?)

Ch : Coeficiente amplificador de la carga horizontal, cuyo valor es 1,3 (ITEA,
2016, p.59)

kN
Phere = 1,19 — x 13

kN
Phete = 1,54‘ -

— = 0,22 psi

e Presion de rozamiento:

Para calcular el valor de la presién de friccion de vaciado se la realiza por medio de
la Ecuacion 3.26.

Donde:

Pwte : Presion de friccion de la pared del reactor (kN/m?)

Pwete: Presion de friccion de vaciado del reactor (kN/m?)

Cw : Factor de descarga de traccion de friccién de la pared, cuyo valor es 1,1
(Eurocode, 2006, p.45)

kN
PWete =11x%x 1,26 W

kN
PWete = 1,39 W
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Pwge = 0,20 psi

e Calculo de la presion de diseiio:

En el calculo de la presion de disefio en el tanque de enfriamiento, se establecio
que la presion de operacién corresponde al valor mas alto de las cargas de llenado
o de vaciado, por lo que el valor de la presién de operacion corresponde a la presion
vertical de llenado cuyo valor es 0,43 psi.

Poperacion = 0,43 psi = 0,03 kg/cm?

Debido a que la presién de operacion es menor a 21 kg/cm?, la presién de disefio
se determin6 por medio de la Ecuacion 3.36.

Donde:
Poiseio  : Presion de disefio del tanque (kg/cm?)

Poperacion: Presion de operacién del tanque (kg/cm?)

k k
Pdisefio = 0,03 gz + 2 gz
cm cm

k
Pdiseino = 2,03 _gz = 28,87 psi
cm

4.3.8.6 Calculo del espesor de pared
El espesor de pared del tanque de enfriamiento se calcul6 con la Ecuacién 3.28.
Donde:

tie : Espesor de pared del tanque de enfriamiento
dte : Diametro del cuerpo del tanque de enfriamiento (mm) = 1 250 mm
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Y Q : Factor de seguridad = 1,5

Phte: Presion horizontal en el fondo del silo (kN/m?) = 1,19 kN/m?
Ch : Coeficiente amplificador de la carga horizontal = 1,3

oF : Limite de fluencia del acero (N/mm?) = 240 000 kN/m?

1250 mm 15x% 1,19 %X 1,3
e = ) X N

240 000 — x 0,85
m

tte = 0,007 mm

Como se pude observar, el valor calculado del espesor del tanque de enfriamiento
es menor al valor nominal de 5 mm para disefios de tanques con altura menor a
15 m, por esta raz6n se considera el valor de 5 mm como espesor de pared para
este tanque (API, 2013, p.25).

4.3.9 CHAQUETA DE ENFRIAMIENTO

4.3.9.1 Calculo del volumen de agua de enfriamiento

Una vez que se determiné la cantidad de agua necesaria para enfriar el biocarbdn
de madera de balsa, tal como se indico en el Anexo lll, Seccién Alll.4.1, se
determiné el valor del volumen que ocupa el agua en la chaqueta de enfriamiento
mediante la Ecuacién 4.13.

Vie = x N [4.13]

Donde:

Vwe: Volumen que ocupa el agua de enfriamiento (m?3)

Fwe: Flujo de agua de enfriamiento= 2 486,00 kg/h

dwe: Densidad de agua de enfriamiento (kg/m3) = 995 kg/m?3 (Mills, 1997, p.874)
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N : Tiempo requerido durante el enfriamiento = 0,5 h

2 486,00 kTg
Viye = ——— = X 05h
995 =4

m

Ve = 1,25 m3

4.3.9.2 Calculo del volumen de la chaqueta de enfriamiento

Para determinar el volumen y las dimensiones de la chaqueta de enfriamiento que
recubre el tanque, se tomoé en consideracion el volumen de este y del agua que

ocupa en la chaqueta. Para lo cual se emplean las Ecuaciones 4.14 a 4.17.

Vive + th total = Ve + Ven [4.14]
2
Vg = mX X hcl [4.15]
dch?
Vep = T X X hcn [4.16]
12
Por lo que:
2 dch?
Vive + Viq total = T X 2 X hcl + m X 3 X hcn [4.17]
Donde:
Vwe : Volumen que ocupa el agua de enfriamiento = 1,25 m3

Viq total: Volumen del tanque de enfriamiento = 3,25 m?3
Vel : Volumen de la seccién cilindrica (m?)

Ven : Volumen de la seccion conica (m3)
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Hte
hcl

hcn
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: Diametro externo de la chaqueta enfriamiento (m)

: Altura total del tanque de enfriamiento (m)

: Altura de la seccidn cilindrica del tanque de enfriamiento = 2,40 m
: Altura de la seccién cénica del tanque de enfriamiento = 0,75 m

* % 240m + mx S
, m T 12

dch
1,25m3 +3,25m3 = t x

X 0,75m

dch=147m = 1,50m

4.3.9.3 Calculo de la temperatura de diseiio

Se establecié que la temperatura de operacion de la chaqueta de enfriamiento

corresponde a la temperatura de operacidn del tanque de enriamiento.

Por lo que la temperatura de disefo se determiné por medio de la Ecuacion 3.34.

Donde:

Toisefio: Temperatura de disefio del tanque de enfriamiento (°C)

TOp

: Temperatura de operacion del tanque de enfriamiento = 162,00 °C

Tpisero = 162,00 °C + 28°C

Tpisero = 190,00 °C

4.3.9.4 Calculo de la presion hidrostatica

El calculo de la presion hidrostatica de la chaqueta de enfriamiento se realizé por

medio de la Ecuacién 3.52.

Ph =pw X g X hw [3.52]
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Donde:

Ph: Presion hidrostatica de la chaqueta de enfriamiento (Pa)
pw: Densidad del agua a la temperatura media = 995 kg/m?3
hw: Altura a la que se encuentra el agua = 3,15 m

g :Aceleracion de la gravedad (m/s?)

kg m?
Ph =995 —x 9,8 —X 3,15m
m s

Ph =30 715,70 Pa = 4,46 psi

4.3.9.5 Calculo de la presion de disefio

Para determinar la presidn de disefo de la chaqueta de enfriamiento se requiere de
la presion de operacion, la cual se calculé mediante la Ecuacion 4.18.

Poperacion = Ph + Patm [4.18]

Donde:

Poperacion: Presion de operacion en la chaqueta (psi)

Ph : Presién hidrostatica de la chaqueta de enfriamiento=4,46 psi
Patm : Presion atmosférica = 14,70 psi

Poperacion = 4,46 psi + 14,70 psi
Poperacién = 19,16 psi = 1,35 kg/cm?

Debido a que la presion de operaciéon es menor a 21 kg/cm?, la presidn de disefio
se determin6 por medio de la Ecuacion 3.37.
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Donde:
Poiseio @ Presion de disefio de la chaqueta (kg/cm?)
Poperacion: Presion de operacién de la chaqueta (kg/cm?)

o kg kg
Pdisefio = 1,35 — + 2,00 —
cm cm

k
Pdiseino = 3,36 _,92 = 47,65 psi
cm

4.3.9.6 Calculo del espesor de pared

Para calcular el espesor de pared de la chaqueta de enfriamiento se empleé la
Ecuacién 3.54.

Donde:

Pte: Presion de disefio de la chaqueta de enfriamiento = 47,65 psi
Rte: Radio interior (0,625 m) = 625 mm

S :Valor del esfuerzo del material = 28,5 x 10° psi (SSC, 2014, p.1)
E : Eficiencia de la junta = 0,85 (ITEA, 2016, p.60)

tte : Espesor de pared de la chaqueta (mm)

- 47,65 psi X 625 mm
e ™ 28,5x 10° x 0,85 — 0,6 X 47,65 psi

tie = 1,23 % 1073 mm

Como se pude observar, el valor calculado del espesor de la chaqueta de
enfriamiento es menor al valor nominal de 5 mm para disefios de tanques con
altura menor a 15 m, por esta razén se considera el valor de 5 mm como espesor

de pared para la chaqueta (API, 2013, p.25).
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4.3.10 SILO DE ALMACENAMIENTO DE ALMIDON DE TRIGO

4.3.10.1 Calculo de la capacidad de los silos

Para disenar el silo de almacenamiento se consider6 que el equipo debe tener la
capacidad suficiente para almacenar aglutinante para la semana de produccion.
Por lo que se utilizaron las Ecuaciones 3.54 y 3.55.

Donde:
Qag : Flujo del aglutinante (m?/h)
Qal : Flujo de almidén de trigo (m3/h)

Foiocarbon: Flujo de biocarbén =2 090,00 kg/h

m3 aglutinante
kg biocarbén

Rag : Relacion de aglutinante respecto al biocarbén = 0,0004

= 2090,00 kg X 0,0004 m’
Qag - ) h ) kg

3
m
Qag = 084~

= 084m3 x 220
Qa = 0847~ % 955

3

m
Qa = 0,058 ——

De igual manera se debe determinar el volumen que ocupara el almidén durante la
semana de produccion. Por lo que se utilizé la Ecuacion 3.8.

Donde:

Vai: Volumen que ocupa el almidén (m?)

Qai: Flujo de alimentacién del almidén = 0,058 m3/h

N: tiempo de operacion de la semana de produccion = 96 h
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fs: Factor de sobredimensionamiento = 0,2

3

m
Var =0,058——x 96h x (1+0,2)

V, = 6,68 m3

De igual forma que los silos de alimentacion, el silo que se emplea para el
almacenamiento del almidon de trigo es cénico. De esta manera, se tomd en cuenta
los criterios de disefo de la Seccién 3.2.3, por lo tanto, se dividi6 el silo en tres
secciones, una seccion cilindrica y dos conicas y se considero la relacion para silos
esbeltos de altura-diametro (Hs/dcs) de 2,1. El dimensionamiento del silo de

almacenamiento se realiz6 con las Ecuaciones 3.9 a 3.13.

Donde:

Hs : Altura total del silo (m)

dcs: Diametro del cuerpo del silo = 1,75 m

hs1: Altura del techo del silo (m)

hs2: Altura de la seccidn cilindrica del silo (m)

hs3: Altura de la seccién cdnica del silo (m)

dap: Diametro de apertura para alimentacién y descarga del silo (m)
B :Angulo entre el techo y el didmetro del cilindro = 25 °

® :Angulo entre el diametro del cilindro y la parte cénica del silo = 45 °

Hs=2,1%x 1,75m
Hs = 3,68m

1,75m X tan(25°)
2

hsl =

hs1 =0,41m
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1,75m X tan(45°)
hs3 = >

hs3 =0,88 m
hs2 =3,68m—041m—-—0,88m
hs2 =2,39m
dap = 0,25 X 1,75m

dap = 0,44 m
El volumen de cada seccion se determiné a partir de las Ecuaciones 3.14 a 3.17.
Donde:
dcs: Diametro del cuerpo del silo = 1,75 m
Vs1: Volumen del techo del silo (m?3)
Vs2: Volumen de la seccion cilindrica del silo (m?3)
Vs3: Volumen de la seccién conica del silo (m3)
Vsio: Volumen total del silo (m?)
B :Angulo entre el techo y el diametro del cilindro = 25 °

® :Angulo entre el diametro del cilindro y la parte cénica del silo = 45 °

_mx (1,75m)3 x tan(25)

Vs1
S 24
Vsl =0,33m3
7 x (1,75m)? x 2,392
Vs2 =

4

Vs2 =5,75m3
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_ mx (1,75m)® X tan(45)

Vs3
S 24

Vs3 =0,70 m?
Vsilo = 0,33 m3 + 5,75 m3 + 0,70 m3

Veio = 6,78 m®

4.3.10.2 Calculo de cargas de llenado

Para determinar las cargas de llenado se tiene que calcular las presiones ejercidas
en el silo, es decir presion vertical, horizontal y de rozamiento.

e Presion vertical:

Para determinar el perimetro, el area y la presion vertical del silo de
almacenamiento del almiddn de trigo se utilizaron las Ecuaciones 3.18, 3.19 y 3.20.

Donde:

Pvs1: Presion vertical sobre el fondo del silo (kN/m?)

Yo : Peso especifico del almidon de trigo = 14,7 kN/m3 (INSST, 2018)

As : Area del cuerpo cilindrico del silo (m2)

Us : Perimetro del cuerpo cilindrico del silo (m)

u1 : Coeficiente de friccion del almidén con las paredes (corregido) = 0,40
ks1 : Relacién entre la presion horizontal y vertical = 0,477

Hs : Altura total del silo = 3,68 m

dcs : Diametro del cuerpo del silo = 1,75 m

T
Ag = 7% (175m)?
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A = 2,41 m?

Us=nXx 1,75m

Us=550m
kN 2
Pt — 14,7 poos: X 2,41m - e(_3’68 X 0.477X 0,4;);15,;2711)
$ 0,40 x 0,477 x 550m
kN

val = 26,96 W

e  Presion horizontal:

El célculo de la presion horizontal de llenado se determind mediante las

Ecuaciones 3.21 y 3.22.

Donde:

Pvs2: Presion vertical sobre el fondo del silo (kN/m?)

ks2 : Relacion entre la presion horizontal y vertical = 0,477

u2 : Coeficiente de rozamiento del almidén de trigo con las paredes
(corregido)=0,506

Phs : Presion horizontal en el fondo del silo (kN/m?)

14,7 % X 2,41 m?
Pv2 = x |1-
Vs£ = 0,506 x 0,477 X 550m ¢

0,506X 5,50 m

~3,68 mx 0,477
( m 2,41 m?

)

kN
PUSZ = 23,17 W

kN
Phs = 0,477 X 2317 —
m
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kN
Phs = 11,05 —

e Presion de friccién en la pared:

El calculo de la presién de friccion en la pared se determiné mediante las
Ecuaciones 3.23 y 3.24.

Donde:

Pvs3: Presion vertical sobre el fondo del silo (kN/m?)

ks3 : Relacién entre la presién horizontal y vertical = 0,61

u3 : Coeficiente de rozamiento del almiddn de trigo con respecto a las paredes
(corregido) = 0,506

Pws : Presion de friccion de la pared del silo (kN/m?)

14,7 % X 2,41 m?
Pv.3 = x |1—
Vs> = 0,506 x 0,61 X 5,50 m ¢

0,506X 5,50 m

2,41 m?2 )

(-3,68mx 0,61x

kN
Pv,3 = 19,31 —
m

kN
Pws = 0,61 x 19,31 —
m

kN
PWS = 11,78 W

4.3.10.3 Cargas de vaciado

Para determinar las cargas de vaciado se deben calcular las presiones horizontales

y de rozamiento de vaciado.
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e Presion horizontal:

En el calculo del valor de la presion horizontal de vaciado del silo se lo realizé por
medio de la Ecuacion 3.25.

Donde:

Phs: Presién horizontal en el fondo del silo (kN/m?)

Phe: Presion horizontal de vaciado del silo (kN/m?)

Ch : Coeficiente amplificador de la carga horizontal, cuyo valor es 1,3 (ITEA, 2016,
p.59)

kN
Ph, =11,05 — x 1,3
m

kN
Phe = 14,37 F

e Presion de rozamiento:

Para determinar la presion de friccion de vaciado se la realiz6 por medio de la
Ecuacion 3.26.

Donde:

Pws: Presion de friccion de la pared del silo (kN/m?)

Pwe: Presion de friccién de vaciado del silo (kN/m?)

Cw : Factor de descarga de traccién de friccién de la pared, cuyo valor es 1,1
(Eurocode, 2006, p.45)

kN
Pw, =1,1x 11,78 —
m

kN
PWe = 12,96 F
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4.3.10.4 Calculo del espesor de pared

En el calculo del valor del espesor de la pared del silo de almacenamiento de

almiddn de trigo, se utilizé la Ecuacion 3.27.

Donde:

ts : Espesor de pared del silo, con un factor de eficacia de 0,85 (mm)
dcs: Diametro del cuerpo del silo (mm) =1 750 mm

Y Q: Factor de seguridad = 1,5

Phs : Presion horizontal en el fondo del silo (kKN/m?) = 11,05 kN/m?

Ch : Coeficiente amplificador de la carga horizontal = 1,3

oF : Limite de fluencia del acero (N/mm?2) = 240 000 kN/m?

1750 mm 1,5 X% 11,05 % x 1,3
ts = > X N

240 000 — x 0,85
m

ts = 0,071 mm
Debido a que el espesor calculado es menor al espesor nominal, se toma el valor
de este que es de 5 mm, para tanques con diametro menor a 15 m (API, 2013).
4.3.10.5 Calculo de presion de disefio
En el céalculo del valor de la presion de diseno se consider6 que la presién de
operacién corresponde al valor mas alto de las cargas de llenado o de vaciado, la
cual pertenece a la presion vertical de llenado cuyo valor es 26,96 kN/m?2.

Poperacion = 26,96 kN/m? = 0,03 kg/cm?

Debido a que el valor de la presién de operacion menor a 21 kg/cm?, la presién de

diseno se obtiene por medio de la Ecuacion 3.37.



Donde:
Pbiseio  : Presion de disefio en el recipiente (kg/cm?)
Poperacion: Presion de operacién en el recipiente (kg/cm?)

L kg kg
Pdiseiio = 0,03 > + 2 >
cm cm

kg

Pdiseinno = 2,03 — = 28,88 psi
cm

4.3.11 MEZCLADOR

4.3.11.1 Calculo de la capacidad del mezclador
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Para la correcta seleccion del mezclador se requiere calcular los volumenes

ocupados por el biocarbdn, almidén y agua para la preparacion del aglutinante

debido a que el equipo debe tener la capacidad suficiente para mezclar de manera

adecuada. Para esto se considera los flujos de biocarboén, agua y almidén por lote

de produccién. Por lo que la capacidad del mezclador se obtuvo por medio de las

Ecuaciones 3.54, 3.55,4.19,4.20 y 4.21.

l:biocarb(’)n

QbC = 6bC

Qag = Fpiocarbén X Rag

6,90
100

Qa = Qag X

(100 — 6,90)
Qw = Qag X T

[4.19]

[3.54]

[3.55]

[4.20]



Donde:
Qo
Qag
Qal
Qw

Foiocarbon:
Rag

Viotal
dbc

N

Fs

: Relacion de aglutinante respecto al biocarbén = 0,0004
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Vtotal = (Qpe + Qa1 + Quw) X N X (1 +fs) [4.21]

: Flujo del biocarbén por lote de producciéon (m3/h)
. Flujo del aglutinante por lote de produccién (m3/h)
. Flujo de almiddn de trigo por lote de produccion (m3/h)

: Flujo de agua por lote de produccién (m3/h)

Flujo mésico de biocarbdn por lote de produccidén = 1 045,00 kg/h

m3 aglutinante
kg biocarbén

: Volumen total dentro del mezclador (m3)

: Densidad del biocarbén = 200 kg/m3

: Tiempo de operacion de la semana de produccion = 0,5 h
: Factor de sobredimensionamiento = 0,2

1 045,00%
ch = —kg
200 =%
m
m3
ch = 5,23 T
1 045,00 kg 0,0004 m’
= — X D —
Qag ) h ) kg
m3
Qg = 0,42
m3 6,90

=042— X —
Qa = 042 100

3

m
Qa1 = 0,03 7
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m3 (100 — 6,90)
Qu = 042 X

100
= 0,39 m
QW - Y h,
m3 m3 m3
Vtotal = (5,23 T + 0,03 T + 0,39 T) X 0,5hx (14+0,2)

Vtotal = 3,39 m3

Por lo que se selecciond el modelo de mezclador horizontal de cinta helicoidal MH
40, de la empresa Stolz (Stolz, 2021, p.7), debido a que este equipo cuenta con
una camara de capacidad méaxima de 4,00 m® para el mezclado de materiales e

insumos.

4.3.12 EQUIPO DE PELETIZACION

Debido a que el flujo masico del biocarbon es 2 090,00 kg/h o 1 045,00 kg/h por
lote de produccién y que el flujo masico de aglutinante de almidén de trigo presenta
un calo de 864,00 kg/h o 432,00 kg/h por lote de produccién, ademas que la
longitud estimada del pellet es de 12 mm, se ha optado por seleccionar el equipo
de peletizacion serie SZLH 850 de la empresa Kingoro (Kingoro, 2021), que cuenta
con capacidad de maxima de 3,50 t/h para la peletizacion del biocarbdn
torrefactado.

4.3.13 EQUIPO DE ENSACADO

Para seleccionar el equipo de ensacado se requirid determinar la capacidad
necesaria del equipo por medio de la Ecuacién 3.56, en donde se tomé en cuenta

el flujo de material y capacidad de saco
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Donde:

#Sacos: Numero de sacos (sacos/h)

Fbc  : Flujo de pellets de biocarbon = 2 954,00 kg/h
CS : Capacidad del saco = 50 kg

2 954,00 kTg
# =
Sacos 50 kg
sacos sacos
#Sacos = 59,08 ~ 59

Debido a que la capacidad calculada de la ensacadora es 59 sacos/h, se seleccion6
el modelo de equipo IABA 600 de la empresa MF Techno, la cual cumple con la

especificacion determinada (MF Techno, 2016, p.9).

4314 GALPON INDUSTRIAL PARA ALMACENAMIENTO DE
PRODUCTO TERMINADO

4.3.14.1 Calculo de la capacidad de almacenamiento del galpén industrial

Para determinar la capacidad que debe tener el galpdén industrial para el
almacenamiento de producto terminado, se considerd la produccién semanal de
pellets de biocarbon durante los 5 dias laborables. Por lo que se tomé en cuenta el
flujo de pellets de biocarbdon de 2 954,00 kg/h y el tiempo de operacion diario de
22,38 h. De esta manera, el volumen que ocupa el biocarb6n se determiné

mediante la Ecuacién 3.8.

Donde:

Vam: Volumen que ocupa el biocarbén (m3)

Foc : Flujo de alimentacién de biocarbdn = 2 954,00 kg/h
Oue : Densidad del biocarbén peletizado = 574,69 kg/m?3
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N : Tiempo requerido durante el almacenamiento a la semana (h)

fs : Factor de sobredimensionamiento = 0,2

. _295400keg/h . 2238h
am = 574 69 kg/m?3 1d

X (1+4+0,2)

Vaum = 690,22 m3

4.3.14.2 Célculo de la longitud del galpén

Para determinar la longitud del galp6on de producto terminado se consider6 los
criterios de disefio del galpdn de materia prima de la Seccién 3.1.1, por lo que se
tomo en cuenta la relacién altura/luz de 5. De igual manera se considerd una altura
uatil de 2,5 m con el fin de determinar la luz y la longitud del galpén que cumplan con
la capacidad de almacenamiento de material calculada. Para ello se utilizaron las

Ecuaciones 4.1 y 3.2.

Donde:

H : Altura dtil del galpén = 2,50 m

L  :Luzdel galpén (m)

Vam : Capacidad del galp6n = 690,22 m3

H :Altura del galpdén = 2,50 m
Z :Llongitud del galp6n (m)

L=5xH

L=5x 250=12,50m

690,22 m3 =2,50m x 12,50 m X Z

Z=122,10m
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4.3.14.3 Calculo de la longitud de la vertiente y altura del techo

En el célculo de la longitud de la vertiente (Q) y la altura del techo (F) se tomaron
en cuenta los criterios de la Seccién 3.1.1, por lo que se consideré que el angulo
de pendiente sea de 30 °. Por lo que se utilizaron las Ecuaciones 3.3 y 3.4.

Donde:

Q: Longitud de la vertiente del techo (m)
L: Luz o ancho del galp6n = 12,50 m

a: Angulo de la vertiente = 30 °

F: Altura del techo (m)

B 12,50 m
~ 2% cos(30°)

=722m
F =Q X sin(30°)

F=722mX sin(30°) =3,61m

4.3.15 TUBERIAS

4.3.15.1 Dimensionamiento de las tuberias de succion y descarga para el agua que

ingresa y sale de la chaqueta de enfriamiento.

a) Dimensionamiento de la tuberia de succiéon de agua que ingresa a la chaqueta de

enfriamiento.

e (Calculo del caudal para el agua de enfriamiento

Para determinar el caudal del agua de enfriamiento que ingresa a la chaqueta de
enfriamiento, se parte del flujo masico del mismo por lote de produccién para lo cual
se empled la Ecuacion 4.22.
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3
S

Qwe = [4.22]

Donde:
mwe: Flujo masico de agua de enfriamiento por lote de produccién = 2 486,00 kg/h

Que: Caudal de agua de enfriamiento por lote de produccién (m?/h)

dwe: Densidad de agua de enfriamiento = 995 kg/m? (Mills, 1997, p.874)

2 486,00 kTg
Qwe =—""75—"
995 kg
m
m3 m3
Que = 2,50 — = 0,0007 —

e (Calculo del diametro interno de la tuberia

Para determinar el diametro interno de la tuberia se empleé el caudal calculado y
la velocidad del flujo, que se encuentre dentro del rango de la Tabla 3.4, en donde
se asume el valor de velocidad para succién de 0,35 m/s; y se calculé con la

Ecuacion 4.23.

VA
Qwe = Vye X 7 di? [4.23]

Donde:
Qwe: Caudal de agua de enfriamiento por lote de produccion = 0,0007 m3/s

vwe : Caudal de agua de enfriamiento = 0,35 m/s

di : Diametro interno de la tuberia (m)
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di = 0,05025m = 50,25 mm

Con el valor del diametro determinado, se procede a seleccionar la tuberia con el
diametro similar, por lo que se selecciond la tuberia NPS 2 cédula 40, bajo norma
ASTM A53 (ASTM A53, 2020, p15), cuyo diametro exterior es 60,30 mm con un
espesor de 3,91 mm; por lo que su diametro interior es 52,48 mm. De esta manera

se calculd la velocidad real a la que sera transportado el agua con la Ecuacion 4.23.

Donde:

Quwe: Caudal de agua de enfriamiento por lote de producciéon = 0,0007 m?/s
vwe : Caudal de agua de enfriamiento (m/s)

di : Didmetro interno de la tuberia = 0,05248 m

3

0,0007 mT m
Voo = =0,32 —
e 7 % (005248 m)> s

e Calculo de la cabeza de pérdidas por friccion

Para determinar la cabeza de pérdidas por friccion de la tuberia se debe calcular
previamente el numero de Reynolds, la rugosidad relativa y el coeficiente de

friccion. Por lo que el numero de Reynolds se calculé con la Ecuacion 3.60.

Donde:

Re: Numero de Reynolds

vf : Velocidad media del fluido = 0,32 m/s

of : Densidad del fluido = 995 kg/m3 (Mills, 1997, p.874)

uf : Viscosidad del fluido = 7,4 x 104 Pa s (Mills, 1997, p.874)
D : Diametro interno de la tuberia = 0,05248 m

0,32 % x 0,05248 m x 995 £
S m

Re =
¢ 74 x 10~ Pas
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Re = 22 651,15

Mientras que para determinar la rugosidad relativa se asumio que la tuberia es de
acero inoxidable debido a esta presenta resistencia mecanica, resistencia a la
corrosion y bajo costo de mantenimiento (NKS, 2021). Para ello se utilizé la

Ecuacién 3.63.

[3.63]

| ©

Donde:

¢: Rugosidad relativa

e: Rugosidad del material de la tuberia = 4,6 x 10° m (Mott, 2006, p.235)
D: Diametro de la tuberia = 0,05248 m

_ 46X 1075 m
€= 7005248 m

e =0,0009

Con el valor del numero de Reynolds y la rugosidad relativa se obtiene el valor del
coeficiente de friccibn mediante el diagrama de Moody que se presentd en la Figura
3.8, cuyo valor es 0,027. Por otro lado, la longitud de la tuberia es 4,00 m, tal como
se presenta en el Layout en la Figura 4.9. Por consiguiente, se determiné el valor
de la cabeza de pérdidas por friccion en la tuberia con la Ecuacién 3.59.

Donde:

hL: Cabeza de pérdidas de energia debido a la friccion (m)
L : Longitud de la tuberia = 4,00 m

D : Diametro interno de la tuberia = 0,05248 m

vf : Velocidad media del fluido = 0,32 m/s

g : Aceleracion de la gravedad = 9,81 m/s?

f : Factor de friccion = 0,027
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m 2
B, = 0,027 x —20M (0325)
= X X
L= 0,05248m "~ 2 x 9g1 ™
S
h, =0,01m

e (Calculo de la cabeza de pérdidas por accesorios

En el célculo de la cabeza de pérdidas por accesorios se tom6 en cuenta los
accesorios presentes en el transporte en la tuberia, por lo que se asumié el empleo
de una valvula de globo y la entrada a la tuberia, cuyas constantes de accesorios
se presentaron en la Tabla 3.8. Por lo que se calcul6 con la Ecuacién3.64.

Donde:

hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios (m)

vf : Velocidad media del fluido = 0,32 m/s

g :Aceleracion de gravedad = 9,81 m/s?

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 10,9

(o2

hace = (10,0 +0,9) x ——32
2 X 981 S_Z

hyee = 0,06 m

e Calculo de la caida de presion

Una vez que se determinaron las cabezas de pérdidas por friccién y accesorios, se

calculé la caida de presion por medio de la Ecuacion 3.65.

Donde:
hL : Cabeza de pérdida de energia debido a la friccién = 0,01 m



hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios = 0,06 m
AZ : Diferencia de alturas = 0,00 m

AP : Caida de presién dentro de la tuberia (Pa)

& :Densidad del fluido = 995 kg/m?

g :Aceleracion de la gravedad = 9,81m/s?

kg

m
AP = 995 — x 9,81 — x (0,00 + 0,01 + 0,06)
m s

AP = 683,27 Pa = 0,10 psi

e (Calculo de la temperatura de disefio
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Para determinar la temperatura de operacién maxima se empled la Ecuacion 3.66.

Donde:
Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia (°C)
Top : Temperatura de operacién de la tuberia = 26,20 °C

Topmax = 26,20 °C + 28 °C

Topmax = 54,20 °C

Sin embargo, debido a que la tuberia cuenta con valvulas, la temperatura de disefio

se calculé con la Ecuacién 3.67.

Donde:
Tdisefo: Temperatura de disefo de la tuberia (°C)

Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia = 54,20 °C

Tdisefio = 54,20 °C + 5 % X (54,20 °C)
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Tdiseno = 56,91 °C

e Calculo de la presion de disefo

Para determinar la presion de disefio se considerd que la presion de operacion
corresponde a la presion atmosférica (Salcedo y Font, 2011, p.11) y se utilizé la

Ecuacién 3.69.

Donde:
Pdiseiio  : Presion de disefio de la tuberia (psi)
Poperacién: Presion maxima de operacion de la tuberia = 14,70 psi

Pdisefio = 1,1 X 14,70 psi = 16,17 psi

b) Dimensionamiento de la tuberia de descarga de agua que ingresa a la chaqueta de

enfriamiento.

e (Calculo del caudal para el agua de enfriamiento

Debido a que se trata de la misma linea de flujo el caudal de la tuberia de descarga

es igual al caudal de la tuberia de succién.

3 3

m m
—_ = 0,0007 T

Quwe = 2,50 A

e (Calculo del diametro interno de la tuberia

Para determinar el diametro interno de la tuberia se partié6 del caudal y con la

velocidad del fluido que se encuentre dentro del rango de la Tabla 3.4, en donde se
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asumié la velocidad para descarga de 1,00 m/s, y se calcul6 por medio de la

Ecuacion 4.23.

Donde:
Quwe: Caudal de agua de enfriamiento por lote de produccién = 0,0007 m¥/s
vwe : Caudal de agua de enfriamiento = 1,0 m/s

di : Didmetro interno de la tuberia (m)

di = 0,02985 m = 29,85 mm

De la misma manera que para las tuberias de succidn, se procede a seleccionar
una tuberia con el diametro similar y que a la vez la velocidad se encuentre dentro
del rango establecido; para ello se seleccioné la tuberia NPS 1 V4 cédula 80 de la
bajo norma ASTM A53 que cumple con las especificaciones, cuyo diametro exterior
es 42,20 mm y su respectivo espesor es de 4,85 mm por lo que el diametro interno
es 32,50 mm. De esta forma se determina la velocidad real del agua de enfriamiento

con la Ecuacién 4.23.

Donde:

Quwe: Caudal de agua de enfriamiento por lote de produccién = 0,0007 m¥/s
vwe : Velocidad de agua de enfriamiento (m/s)

di : Diametro interno de la tuberia = 0,0325 m

3
0,0007 7&
S

D,
ve % x (0,0325 m)2
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e Calculo de las pérdidas por friccion

Para determinar el valor de las pérdidas por friccibn de la tuberia se calcula
previamente el numero de Reynolds, la rugosidad relativa y el coeficiente de
friccion. Por lo que el valor del numero de Reynols se calculé por medio de la
Ecuacion3.60.

Donde:

Re: Numero de Reynolds

vf: Velocidad media del fluido = 0,84 m/s

of: Densidad del fluido = 995 kg/m?3 (Mills, 1997, p.874)

uf: Viscosidad del fluido = 7,4 x 10 Pa s (Mills, 1997, p.874)
D: Diametro interno de la tuberia = 0,0325 m

0,84 ™ x 0,0325 x 995 X4
Re = S m
74 x 107* Pas

Re =36707,43

Asi mismo, la tuberia es de acero inoxidable, debido a esta presenta resistencia
mecanica, resistencia a la corrosiéon y bajo costo de mantenimiento (NKS, 2021)

por lo que la rugosidad relativa se determin6 con la Ecuacion 3.63.

Donde:

e: Rugosidad relativa

e: Rugosidad del material de la tuberia = 4,6 x 10> m (Mott, 2006, p.235)
D: Diametro de la tuberia = 0,0325 m

_ 46 X 107°>m
€= 70,0325m

e =0,0014
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Con el valor del numero de Reynolds y la rugosidad relativa, se determiné el valor
del coeficiente de friccibn mediante el diagrama de Moody de la Figura 3.8, cuyo
valor es 0,028. De igual se considerd que la longitud de la tuberia presenta un valor
de 2,00 m de acuerdo con el Layout presentado en la Figura 4.9. De esta manera
el valor de cabeza de pérdidas por friccion de la tuberia se determiné con la

Ecuacién 3.59.

Donde:

hL: Cabeza de pérdida de energia debido a la friccion (m)
L : Longitud de la tuberia = 2,00 m

D: Diametro interno de la tuberia = 0,0325 m

vf: Velocidad media del fluido = 0,84 m/s

g : Aceleracion de la gravedad = 9,81 m/s?

f : Factor de friccion = 0,028

mh 2
200m (0,84 ?)
0,0325m 2 x 981 ﬂz

S

h, = 0,028 X

h, = 0,06 m

e (Calculo de la cabeza de pérdidas por accesorios

Para el caso de la tuberia de descarga se considero6 el empleo de una vélvula check
que asegure el flujo en un solo sentido del agua, una vélvula de compuerta en caso
de que se requiera detener el flujo, una valvula de control que permita regular el
caudal y la entrada del fluido a la tuberia, cuyas contantes de accesorios se
presentaron en la Tabla 310. Por lo que, la cabeza de pérdidas por accesorios se

calculd con la Ecuacién 3.64.

Donde:
hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios (m)
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vf : Velocidad media del fluido = 0,84 m/s
g :Aceleracion de la gravedad = 9,81 m/s?
Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 6,6

(o0 )

hace = (25 +3,0+ 0,2 +0,9) x ———2
2 x 9813

hyee = 0,24m

e Calculo de la caida de presion

Una vez que se determinaron las cabezas de pérdidas por friccién y accesorios, se
puede calcular la caida de presion por medio de la Ecuacion 3.65.

Donde:

hL : Cabeza de pérdida de energia debido a la friccién = 0,06 m
hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios = 0,24 m
AZ : Diferencia de alturas = 0,0 m

AP : Caida de presién dentro de la tuberia (Pa)

8 : Densidad del fluido = 995 kg/m3

g :Aceleracion gravedad = 9,81m/s?

kg m
AP = 995 —x 9,81 — x (0,0 + 0,06 + 0,24)
m S

AP = 2 898,19 Pa = 0,42 psi

e (Calculo de la temperatura de diseiio de la tuberia

La temperatura de operacién maxima en la tuberia se calcul6 con la Ecuacion 3.66
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Donde:

Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia (°C)

Top : Temperatura de operacién de la tuberia = 26,20 °C
Topmax = 26,20 °C + 28 °C

Topmax = 54,20 °C

Sin embargo, debido a que la tuberia cuenta con valvulas, la temperatura de disefo

se calcul6 con la Ecuacién 3.67

Donde:

Tdiseno: Temperatura de disefio de la tuberia (°C)

Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia = 54,20 °C

Tdisefio = 54,20 °C +5% X (54,20 °C)

Tdisefio = 56,91 °C

e (Calculo de la presion de diseiio de la tuberia

Para determinar la presion de disefo en la tuberia de descarga se consider6 que la
presion de operacién corresponde a la presion de operacién del equipo al que
ingresara el fluido, cuyo valor es 19,16 psi; para lo cual se utilizé la Ecuacion 3.69.

Donde:
Pdiseno: presion de disefio de la tuberia (psi)
Poperacion: presion maxima de operacion de la tuberia = 19,16 psi

Pdisefio = 1,1 X 19,16 psi

Pdiseiio = 21,08 psi
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¢) Dimensionamiento de la tuberia de succion de agua que sale de la chaqueta de

enfriamiento.

e Calculo del caudal para el agua de enfriamiento

Puesto a que se trata de la misma linea de flujo, el caudal de la tuberia que sale de

la chaqueta de enfriamiento es igual a la que entra a esta.

m3 m3
] 0,0007 T

Quwe = 2,50 A

e (Calculo del diametro interno de la tuberia

De igual manera que para la tuberia que ingresa a la chaqueta de enfriamiento, el
célculo del didmetro interno depende del caudal y la velocidad del fluido, por lo que
se asumié que la velocidad tiene un valor de 0,35 m/s que es un valor que se
encuentra dentro del rango permitido tuberias de succion que se presenta en la

Tabla 3.4 y se calculd por medio de la Ecuacién 4.23.

Donde:
Qwe: Caudal de agua de enfriamiento por lote de produccion = 0,0007 m3/s
vwe : Caudal de agua de enfriamiento = 0,35 m/s

di : Diametro interno de la tuberia (m)

= 0,05025 m = 50,25 mm

Por lo que se selecciond la tuberia NPS 2 cédula 40, bajo la norma ASTM A53,
cuyo diametro exterior es 60,30 mm con espesor de 3,91 y se calculé la velocidad

del fluido con la Ecuacién 4.23.
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Donde:

Quwe: Caudal de agua de enfriamiento por lote de produccién = 0,0007 m¥/s
vwe : Caudal de agua de enfriamiento (m/s)

di : Didmetro interno de la tuberia = 0,05248 m

3
0,0007 7
S

D,
e % x (0,05248 m)?

e Calculo de la cabeza de pérdidas por friccion

El valor del numero de Reynolds se determind por medio de la Ecuacién 3.60.

Donde:

Re: Numero de Reynolds

vf : Velocidad media del fluido = 0,32 m/s

of : Densidad del fluido = 995 kg/m?3 (Mills, 1997, p.874)

uf : Viscosidad del fluido = 7,4 x 104 Pa s (Mills, 1997, p.874)

D : Diametro interno de la tuberia = 0,05248 m

0,32 T x 0,05248 m x 995 <4
S m
7,4 x 10~* Pas

Re =

Re = 22 580,58

Mientras que la rugosidad relativa de la tuberia se determin6 con la Ecuacion 3.63.

Donde:

e: Rugosidad relativa
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e: Rugosidad del material de la tuberia (acero inoxidable) = 4,6 x 10> m (Mott, 20086,
p.235)
D: Diametro de la tuberia = 0,05248 m

_ 46 x 1075m
"~ 0,05248m

= 0,0009

De esta manera se obtuvo el factor de friccion por medio del diagrama de Moody
presentado en la Figura 3.8, el cual tiene un valor de 0,027. Ademas, se consider6
la longitud de la tuberia de succién presente 3,00 m tal como se dispuso en el
Layout de la planta que se indica en la Figura 4.9. Por lo que se utilizé la Ecuacion
3.59.

Donde:

hL: Cabeza de pérdida de energia debido a la friccién (m)
L: Longitud de la tuberia = 3,00 m

D: Diametro interno de la tuberia = 0,05248 m

vf: Velocidad media del fluido = 0,32 m/s

g : Aceleracion de la gravedad= 9,81 m/s?

f : Factor de friccion = 0,027

mz
B = 0,027 x —0m (032 5) =001
L= 0,05248m 9 9,81%_ R
S

e (Calculo de la cabeza de pérdidas por accesorios

Los accesorios que se emplearon para la tuberia de succién son: una valvula de
globo para regular el caudal del agua y la entrada a la tuberia cuyas constantes de
accesorios se presentaron en la Tabla 3.8. De esta manera, la cabeza de pérdidas
por accesorios para la tuberia de succién se determiné mediante la utilizacién de la

Ecuacién 3.64.
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Donde:

hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios (m)

vf : Velocidad media del fluido = 0,32 m/s

g :Aceleracion de la gravedad = 9,81 m/s?

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 10,9

(032

= 0,06m
2 x 981 sz

hgee = (10,0 +0,9) X

e Calculo de la caida de presion

Una vez que se determinaron las cabezas de pérdidas por friccién y por accesorios,

se calcul6 la caida de presién por medio de la Ecuacién 3.65.

Donde:

hL : Cabeza de pérdida de energia debido a la friccion = 0,01 m
hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios = 0,06 m
AZ : Diferencia de alturas = 0,0 m

AP : Caida de presién dentro de la tuberia (Pa)

8 :Densidad del fluido = 995 kg/m3

g :Aceleracion de la gravedad= 9,81m/s?

kg

m
AP = 995 — X 9,81 — x (0,0 4+ 0,01 + 0,06)
m s

AP = 683,27 Pa = 0,10 psi

e (Cilculo de la temperatura de disefio de la tuberia

En el calculo de la temperatura de disefio de la tuberia se establecié que la
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temperatura de operacion del agua a la salida del proceso de enfriamiento cuyo

valor es 45,00 °C, para lo cual se utiliz6 la Ecuacién 3.66.

Donde:

Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia (°C)

Top : Temperatura de operacion de la tuberia = 45,00 °C
Topmax = 45,00 °C + 28,00 °C

Topmax = 73,00 °C

Sin embargo, debido a que la tuberia cuenta con valvulas, la temperatura de diseno

se calcula por medio de la Ecuacién 3.67.

Donde:

Tdisefo: Temperatura de disefo de la tuberia (°C)

Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia = 73,00 °C

Tdisefio = 73,00 °C + 5 % X (73,00 °C)

Tdiseno = 76,65 °C

e Cailculo de la presion de diseiio de la tuberia

Para determinar la presion de disefo se utilizo la Ecuacion 3.69, al considerar que

la presion de operacion presenta un valor de 14,70 psi.
Donde:
Pdisefio  : Presion de disefio de la tuberia = 14,7 psi

Poperacion: Presién maxima de operacion de la tuberia (psi)

Pdiseiio = 1,1 x 14,7 psi
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Pdisefio = 16,17 psi

d) Dimensionamiento de la tuberia de descarga de agua que sale de la chaqueta de

enfriamiento.

e (Calculo del caudal para el agua de enfriamiento

Debido a que se trata de la misma linea de flujo el caudal de la tuberia de descarga

es igual al caudal de la tuberia de succion:

3 3

m m
Que = 2,50 —— = 0,0007 —

e (Calculo del diametro interno de la tuberia

Para determinar el diametro interno de la tuberia se asumié una velocidad para
descarga de 1,0 m/s la cual se encuentra dentro del rango de la Tabla 3.4, y se

calcula mediante Ecuacion 4.23.

Donde:
Quwe: Caudal de agua de enfriamiento por lote de produccién = 0,0007 m%/s

vwe : Caudal de agua de enfriamiento = 1,00 m/s
di : Diametro interno de la tuberia (m)

= 0,02985 m = 29,85 mm

Por lo que se selecciono la tuberia NPS 1 "4 cédula 80, bajo la norma ASTM A53,
cuyo diametro exterior es 42,20 mm y su espesor es 9,70 mm, por lo que el diametro
interior es 22,80 mm, y se calculé la velocidad del fluido con Ecuacién 4.23.
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Donde:

Quwe: Caudal de agua de enfriamiento por lote de produccién = 0,0007 m¥/s
vwe : Caudal de agua de enfriamiento (m/s)

di : Didmetro interno de la tuberia = 0,0228 m

3
0,0007 7
S

D,
ve % x (0,0228 m)2

m
Ve = 171

e Calculo de la cabeza de pérdidas por friccion

El nimero de Reynolds para la tuberia de descarga se obtuvo con la Ecuacién 3.60.

Donde:

Re: Numero de Reynolds

vf : Velocidad media del fluido = 1,71 m/s

of : Densidad del fluido = 995 kg/m?3 (Mills, 1997, p.874)

uf : Viscosidad del fluido = 7,4 x 104 Pa s (Mills, 1997, p.874)

D : Diametro interno de la tuberia = 0,0228 m

1,71 £ x 0,0228 x 995 kg

Re = M~ — 52423,05
¢ 74 x 10-* Pa s

Por otro lado, la rugosidad relativa se determin6 con la Ecuacion 3.63, al asumir

que el material a utilizar es acero inoxidable.

Donde:
e: Rugosidad relativa
e: Rugosidad del material de la tuberia = 4,6 x 10°° m (Mott, 2006, p.235)
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D: Diametro de la tuberia = 0,0228 m

46 x 107°m
~0,0228m
£ =0,002

Mediante el diagrama de Moody presentado en la Figura 3.8 se determiné el valor
de friccidn el cual es 0,028. De igual forma, se considero la longitud de la tuberia
de 1,50 m tal como se presenta en el Layout de la planta en la Figura 4.9. Por

consiguiente, la cabeza de pérdidas de friccion se calculd con la Ecuacién 3.59.

Donde:

hL: Cabeza de pérdida de energia debido a la friccién (m)
L: Longitud de la tuberia = 1,50 m

D: Diametro interno de la tuberia = 0,0228 m

vf: Velocidad media del fluido = 1,71 m/s

g: Aceleracion de la gravedad= 9,81 m/s?

f: Factor de friccion = 0,028

M2

son (11
0,0228m 2 x 981 ﬂz
S

h, = 0,028 X

h’L == 0,27 m

e (Cailculo de la cabeza de pérdidas por accesorios

En la tuberia de descarga se asumié el empleo de una valvula check que asegure
el flujo en un solo sentido del agua, una vélvula de compuerta en caso de que se
requiera detener el flujo, la entrada y salida del fluido a la tuberia cuyas constates

se presentaron en la Tabla 3.8. Por lo que se empled la Ecuacién 3.64.
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Donde:

hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios (m)

vf : Velocidad media del fluido = 0,837 m/s

g :Aceleracion de la gravedad= 9,81 m/s?

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 4,6

2
(1,71 %)
hace = (2,5 +02 40,9 +1,0) x —— 3/
2 x 981 %
S
haee = 0,69 m

e Calculo de la caida de presion

Una vez que se determinaron la cabeza de pérdidas por friccidon y por accesorios,

se calcul6 la caida de presién por medio de la Ecuacién 3.65.

Donde:

hL : Cabeza de pérdida de energia debido a la fricciéon = 0,27 m
hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios = 0,69 m
AZ : Diferencia de alturas = 0,0 m

AP : Caida de presién dentro de la tuberia (Pa)

5 :Densidad del fluido = 995 kg/m?

g :Aceleracion de la gravedad= 9,81m/s?

kg

m
AP = 995 — x 9,81 — x (0,00 + 0,27 + 0,69)
m s

AP =9370,51 Pa = 1,36 psi

AP = 1,36 psi
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e Calculo de la temperatura de diseiio

El célculo de la temperatura de operaciébn maxima se realiza por medio de la

Ecuacién 3.66

Donde:
Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia (°C)

Top : Temperatura de operacién de la tuberia = 45,00 °C

Topmax = 45,00 °C + 28,00 °C = 73,00 °C

Sin embargo, debido a que la tuberia cuenta con valvulas, la temperatura de diseno

se calcul6 con la Ecuacién 3.67.

Donde:
Tdiseno: Temperatura de disefo de la tuberia (°C)
Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia = 73,00 °C

Tdisefio = 73,00 °C + 5 % X (73,00 °C) = 76,65 °C

e (Calculo de la presion de diseiio de la tuberia

El valor de la presion de diseno de la tuberia se determin6 por medio del uso de la
Ecuacién 3.69, al considerar que la presion de operacion maxima presenta un valor
de 14,70 psi.

Donde:
Pdisefio  : Presion de disefio de la tuberia (psi)

Poperacién: Presion maxima de operacion de la tuberia = 14,70 psi

Pdiseiio = 1,1 x 14,70 psi = 16,17 psi
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4.3.15.2 Dimensionamiento de las tuberias de succion y descarga para el agua que

ingresa al mezclador.

a) Dimensionamiento de la tuberia de succion de agua que ingresa al mezclador.

e (Calculo del caudal para el agua de mezclado

Para determinar el caudal, se parte del flujo méasico por lote de produccién del agua

de mezclado para lo cual se usé la Ecuacion 4.22.

Donde:
mwz: Flujo masico de agua de mezclado por lote de produccion = 389,16 kg/h
Quw:z: Caudal de agua de mezclado por lote de produccién (m3/h)

dwz : Densidad de agua de mezclado = 995 kg/m3

389,16 kTg
QWZ =7
995 kg
m
m3 m3
Quz = 0,391——=0,0001 —

e (Calculo del diametro interno de la tuberia

Para determinar el didmetro interno de la tuberia se parte del caudal y se asumio
que la velocidad del agua para el proceso de mezclado tiene un valor de 0,40 m/s,
la cual se encuentra dentro del rango de la Tabla 3.4. Por lo que se emplea la
Ecuacion 4.23.

Donde:
Qw: Caudal de agua de mezclado por lote de produccion = 0,0001 m3/s
vwz : Velocidad de agua de mezclado = 0,40 m/s

di : Diametro interno de la tuberia (m)
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di = 0,0186 m = 18,60 mm

Con el valor del diametro determinado, se seleccion6 la tuberia con diametro
similar, que es la tuberia NPS 3/4 cédula 80 bajo la norma ASTM A58, cuyo
diametro exterior es 26,70 mm con un espesor de 3,91 mm; por lo que su diametro
interior es 18,90 mm. De esta manera, la velocidad real se determiné cona la

Ecuacion 4.23.

Donde:

Quw:: Caudal de agua de mezclado por lote de produccion = 0,0001 m3/s
vwz : Velocidad de agua de mezclado (m/s)

di : Didmetro interno de la tuberia = 0,0189 (m)

3

0,0001 mT m
Voo = =0,39 —
e % x (0,0189 m)? s

e Calculo de la cabeza de pérdidas por friccion

Para determinar el valor del numero de Reynolds para el flujo de agua que ingresa

al mezclador se consideré utilizar la Ecuaciéon 3.60.

Donde:

Re: Numero de Reynolds

vf: Velocidad media del fluido = 0,39 m/s

of: Densidad del fluido = 995 kg/m?3

uf: Viscosidad del fluido = 7,4 x 104 Pa s

D: Diametro interno de la tuberia = 0,0189 m
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0,39 % x 0,0189 x 995 %
Re =
¢ 74 x 10-* Pa s

Re =9911,01

Mientras que para la rugosidad relativa se asumié que la tuberia es de acero

inoxidable y se calcula con la Ecuacién 3.63.

Donde:

¢: Rugosidad relativa

e: Rugosidad del material de la tuberia = 4,6 x 10> m (Mott, 2006, p.235)
D: Diametro de la tuberia = 0,0189 m

46 x 10~ 5m
~0,0189m
e =0,0024

El factor de friccibn se obtuvo por medio del nimero de Reynolds, la rugosidad
relativa y el empleo del diagrama de Moody que se indicé en la Figura 3.8, por lo
que el factor de friccion es de 0,032. De igual manera se considera que la longitud
de la tuberia es de 4,00 m; tal como se presenta en el Layout de la Figura 4.9. De
esta manera se calculé la cabeza de pérdidas por friccion en la tuberia por medio

de la Ecuacion 3.59.

Donde:

hL: Cabeza de pérdida de energia debido a la friccion (m)
L: Longitud de la tuberia = 4,00 m

D: Diametro interno de la tuberia = 0,0189 m

vi: Velocidad media del fluido = 0,39 m/s

g: Aceleracion de la gravedad= 9,81 m/s?

f: Factor de friccién = 0,032
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m\2
4,00 m (0,39 ;)
X
0,0189m 2 x 981 ﬂz
S

h, = 0,032 X = 0,05m

e (Calculo de la cabeza de pérdidas por accesorios

Para el transporte del fluido en la tuberia de succion se utiliz6 una valvula de globo
para regular el flujo del fluido, a su vez, y se tomé en cuenta la entrada a la tuberia
cuyas constantes de accesorios estan presentado en la Tabla 3.8. Por lo que la

cabeza de pérdida por accesorios se calculd con la Ecuacion 3.64.

Donde:

hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios (m)
vf : Velocidad media del fluido = 0,39 m/s

g :Aceleracion de la gravedad= 9,81 m/s?

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 10,9

(039

hace = (10,0 +0,9) x ——32
2 X 981 S_Z

= 0,08 m

e Calculo de la caida de presion

Una vez que se determind la cabeza de pérdidas por friccién y accesorios, se
calculé la caida de presion por medio de la Ecuacion 3.65.

Donde:

hL: Cabeza de pérdida de energia debido a la friccion = 0,05 m

hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios = 0,08 m

AZ: Diferencia de alturas = 0,00 m

AP: Caida de presién dentro de la tuberia (Pa)

5: Densidad del fluido = 995 kg/m3
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g: Aceleracion de la gravedad= 9,81m/s?

kg

m
AP = 995 — x 9,81 — x (0,00 + 0,05 + 0,08)
m s

AP =1 26892Pa = 0,18 psi

AP = 0,18 psi

e Calculo de la temperatura de diseiio de la tuberia

Para determinar la temperatura de operacion maxima de la tuberia se utilizé la

Ecuacién 3.66.

Donde:

Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia (°C)

Top : Temperatura de operacién de la tuberia = 26,20 °C
Topmax = 26,20 °C + 28,00 °C

Topmax = 54,20 °C

Sin embargo, debido a que la tuberia cuenta con valvulas, la temperatura de disefo

se calcul6 con la Ecuacién 3.67.

Donde:

Tdisefio: Temperatura de disefio de la tuberia (°C)

Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia = 54,20 °C

Tdisefio = 54,20 °C + 5 % x (54,20 °C)

Tdiseno = 56,91 °C
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e Calculo de la presion de diseiio de la tuberia

Para determinar la presion de disefio se utiliz6 la Ecuacion 3.69.

Donde:
Pdisefio  : Presion de disefio de la tuberia (psi)
Poperacién: Presion maxima de operacién de la tuberia = 14,70 psi

Pdiseiio = 1,1 x 14,70 psi

Pdisefio = 16,17 psi

b) Dimensionamiento de la tuberia de descarga de agua que ingresa al mezclador.

e Cailculo del caudal para el agua de mezclado

Debido a que se trata de la misma linea de flujo, el caudal de la tuberia de descarga

es igual al caudal de la tuberia de succion:

m3 m3
sz = 0,3917 = 0,0001 T

e (Calculo del diametro interno de la tuberia

La velocidad de descarga asumida fue 1,00 m/s la cual se encuentra dentro del
rango de la Tabla 3.4. El diametro interno de la tuberia se calcul6 con la Ecuacion
4.23.

Donde:

Qw: Caudal de agua de mezclado por lote de produccion = 0,0001 m3/h
vwz : Caudal de agua de mezclado = 1,0 m/s

di : Diametro interno de la tuberia (m)
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di =0,01176 m = 11,76 mm

Por lo que se selecciond la tuberia NPS 1/2 cédula 80, bajo la norma ASTM A53,
cuyo diametro exterior es 21,3 mm y el espesor de 3,73 mm. De esta manera se

calculé la velocidad del fluido con la Ecuacion 4.23.

Donde:

Quw:: Caudal de agua de mezclado por lote de produccion = 0,0001 m3/h
vwz: Caudal de agua de mezclado (m/s)

di: Diametro interno de la tuberia = 0,0138 m

3
0,0001 7-
S

v =
v % x (0,0138 m)2

e Calculo de la cabeza de pérdidas por friccion

El valor del numero de Reynolds para el flujo de descarga del agua que ingresa al

mezclador se calculé con la Ecuacion 3.60.

Donde:

Re: Numero de Reynolds

vi: Velocidad media del fluido = 0,67 m/s

of: Densidad del fluido = 995 kg/m?3

uf: Viscosidad del fluido = 7,4 x 10“* Pa s

D: Diametro interno de la tuberia = 0,0138 m
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0,67 %x 0,0138 m X 995 %
Re =
¢ 74 x 10-* Pa s

Re =12 432,12

La rugosidad relativa se determind con la Ecuacion 3.63, al asumir que el material
a utilizar es acero inoxidable debido a que el material presenta alta resistencia
mecanica y resistencia a la corrosion (Rocha, 2005).

Donde:

¢: Rugosidad relativa

e: Rugosidad del material de la tuberia = 4,6 x 10> m (Mott, 2006, p.235)
D: Diametro de la tuberia = 0,0138 m

_ 46 x 107°m
~0,0138m
e =0,0033

Mediante el diagrama de Moody se determiné el factor de friccidén para el flujo de
agua de descarga que ingresa al mezclador el cual es 0,035. De igual forma se
consideré que la longitud de la tuberia es 1,50 m, tal como se presenta en el Layout
de la planta en la Figura 4.9. Por consiguiente, la cabeza de pérdidas de friccién se
calculé con la Ecuacién 3.59.

Donde:

hL: Cabeza de pérdida de energia debido a la friccion (m)
L : Longitud de la tuberia = 1,50 m

D : Diametro interno de la tuberia = 0,0138 m

vf : Velocidad media del fluido = 0,67 m/s

g : Aceleracion de la gravedad= 9,81 m/s?

f : Factor de friccién = 0,035
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150m (067 %)

h, = X X
L = 0,035 00138m = 3 x 981 mz
S

=0,09m

e (Calculo de la cabeza de pérdidas por accesorios

Para el caso de la tuberia de descarga se tomé en consideracion el empleo de una
valvula check para asegurar el flujo en un solo sentido, una valvula de compuerta
para regular el flujo y la entrada del fluido a la tuberia cuyas contantes de accesorios
se presentaron en la Tabla 3.8. Por lo que, se utilizé la Ecuacion 3.64 para obtener

el valor de la cabeza de pérdidas por accesorios.

Donde:

hacc : Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios (m)

vf : Velocidad media del fluido = 0,67 m/s

g :Aceleracion de la gravedad= 9,81 m/s?

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 3,6

(0,67 E)2

hacc = (2,5 + 0,2 + 0,9) X - m
2 x 981 32

= 0,08 m

e Calculo de la caida de presion

Una vez que se determinaron las cabezas de pérdidas de friccién y accesorios en
la tuberia de descarga, se procede a calcular la caida de presién por medio de la

Ecuacién 3.65.

Donde:
hL : Cabeza de pérdida de energia debido a la friccién = 0,09 m
hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios = 0,08 m

AZ : Diferencia de alturas = 0,00 m
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AP : Caida de presion dentro de la tuberia (Pa)
8 :Densidad del fluido = 995 kg/m?

g :Aceleracion de la gravedad= 9,81m/s?

kg

m
AP = 995 — x 9,81 — x (0,00 + 0,09 + 0,08)
m s

AP =1 659,36 Pa = 0,24 psi

e (Cailculo de la temperatura de disefio de la tuberia

Para determinar la temperatura de operacion maxima de la tuberia se empleé la

Ecuacién 3.66.

Donde:

Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia (°C)

Top : Temperatura de operacién de la tuberia = 26,20 °C
Topmax = 26,20 °C + 28,00 °C

Topmax = 54,20 °C

Sin embargo, debido a que la tuberia cuenta con valvulas, la temperatura de disefio

se calculd con la Ecuacién 3.67.

Donde:

Tdisefo: Temperatura de disefio de la tuberia (°C)

Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia = 54,20 °C

Tdisefio = 54,20 °C + 5 % X (54,20 °C)

Tdisenno = 56,91 °C
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e Calculo de la presion de diseiio de la tuberia

Para determinar la presion de disefio se utilizé la Ecuacion 3.69, al considerar que

la presion de operacion es 14,70 psi.

Donde:
Pdisefio  : Presion de disefio de la tuberia (psi)

Poperacién: Presion maxima de operacion de la tuberia = 14,70 psi

Pdisefio = 1,1 X 14,70 psi = 16,17 psi

4.3.15.3 Dimensionamiento de las tuberias de succion y descarga para el nitrogeno

gaseoso que ingresa y sale del intercambiador de calor.

a) Dimensionamiento de la tuberia de succion del nitrégeno gaseoso que ingresa del

intercambiador de calor.

e Cailculo del flujo volumétrico para el nitrégeno gaseoso

Para determinar el flujo volumétrico del nitrdgeno que ingresa al intercambiador de
calor se parte del flujo masico del mismo por lote de produccién para lo cual se usé
la Ecuacion 4.22.

Donde:

mn2: Flujo masico de nitrégeno gaseoso por lote de produccion = 59,79 kg/h

Qne: Flujo volumétrico del nitrégeno gaseoso (m3/h)

dn2: Densidad del nitrégeno gaseoso a temperatura ambiente = 1,138 kg/m?3 (Mills,
1997, p. 870)
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3

m
= 52,54 —
QNZ 5;5 h,

e Calculo del diametro interno de la tuberia

Para determinar el didmetro interno de la tuberia se parte del caudal calculado con
anterioridad y con la velocidad del fluido gaseoso que se encuentre dentro del rango
de la Tabla 3.5, en donde se asume el valor de velocidad para succién 10,00 m/s 'y

se calculé mediante la Ecuacién 4.23.

Donde:
Qn2: Caudal de nitrégeno gaseoso por lote de produccion = 52,54 m3/h
vnz : Velocidad de nitrégeno gaseoso = 10,00 m/s

di : Didmetro interno de la tuberia (m)

m3 1h
s 22 R X 36005
I = m_ 7
10,00 — x =
S 4
di =0,04311m
di = 43,11 mm

De esta manera se selecciond la tuberia NPS 2 cédula 160 bajo norma ASTM AS53,
la cual posee un diametro exterior de 60,30 mm y un diametro interior de 42,82 mm;
por lo que la velocidad real a la que se transporta el nitrdgeno se calcula con la

Ecuacion 4.23.

Donde:

Qnez: Caudal de nitrégeno gaseoso por lote de produccion = 52,54 m%/h
vNz : Velocidad de nitrégeno gaseoso (m/s)

di : Didmetro interno de la tuberia = 0,04282 m
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m3 1h
52,54 7~ X 7055

% X (0,04282 m)?2

Un2 =
m
UNZ = 10,13 ?

e Calculo de la cabeza de pérdidas por friccion

El calculo del numero de Reynolds para el nitrégeno gaseoso se realizé con la

Ecuacién 3.60.

Donde:

Re: Numero de Reynolds

vf : Velocidad media del fluido = 10,13 m/s

of: Densidad del fluido = 1,138 kg/m? (Mills, 1997, p. 870)

uf: Viscosidad del fluido = 17,7 x 10¢ Pa s (Mills, 1997, p. 870)
D : Diametro interno de la tuberia = 0,04282 m

1013 ™ x 0,04282 m x 1,138 X4
S m

Re =
¢ 17.7 x 10-6 Pa s

Re = 27 888,50

Mientras que para determinar la rugosidad relativa se considerd que el material de
la tuberia por donde se transporta el nitrégeno gaseoso es de acero inoxidable
debido a que este material es capaz de soportar temperaturas y presiones
extremas, ademas de presentar alta resistencia a la corrosion (Valencia, 2010,
p.38), cuya rugosidad presenta un valor de 4,6 x 10° m (Mott, 2006, p.235). De
esta manera, la rugosidad relativa se calcul6 la Ecuacién 3.63.

Donde:

e: Rugosidad relativa
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e: Rugosidad del material de la tuberia = 4,6 x 10> m (Mott, 2006, p.235)
D: Diametro de la tuberia = 0,04282 m

46 x 107m
€= 7004282 m

= 0,0011

Por medio del diagrama de Moody, que se mostro en la Figura 3.8, se determiné la
constante de friccion, el cual es 0,027. Asi mismo, se consider6 que la longitud de
la tuberia es de 3,00 m como se presento en el Layout de la planta de la Figura 4.9.

Por lo que la cabeza de pérdidas por friccién se calculé con la Ecuacion 3.59.

Donde:

hL: Cabeza de pérdida de energia debido a la friccion (m)
L : Longitud de la tuberia = 3,00 m

D : Diametro interno de la tuberia = 0,04282 m

vf: Velocidad media del fluido = 10,13 m/s

g : Aceleracion de la gravedad= 9,81 m/s?

f : Factor de friccién = 0,027

3,00 m y (10,13 %)2

h, = 0,027 x
L 0,04282m " 3 x 981 1
S

h, =9,89m

e (Calculo de la cabeza de pérdidas por accesorios

Los accesorios que se consideraron para el transporte del nitrogeno gaseoso en la
tuberia de succidén son la vélvula de bola para regular el caudal del gas, una valvula
de alivio de presidn en caso de existir sobrepresiones y el ingreso del fluido a la
tuberia, cuyas constantes de accesorios se presentaron en la Tabla 3.8. De esta

manera, la cabeza de pérdidas por accesorios se calculé con la Ecuacion 3.64.
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Donde:

hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios (m)
vf : Velocidad media del fluido = 10,13 m/s

g :Aceleracion de la gravedad= 9,81 m/s?

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 8,9

(10,13 %)2

m

hgee = (5,0 +3,0+ 0,9) x ~—— 52
2 x 981 5

Rgce = 46,55 m

e Calculo de la caida de presion

Una vez que se determinaron las cabezas de pérdidas energia por friccién y
accesorios de la tuberia de succion se calcula la caida de presion por medio de la
Ecuacion 3.65.

Donde:

hL : Cabeza de pérdida de energia debido a la friccion = 9,89 m
hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios = 46,55 m
AZ : Diferencia de alturas = 0,00 m

AP : Caida de presién dentro de la tuberia (Pa)

& :Densidad del fluido = 1,138 kg/m3

g :Aceleracion de la gravedad= 9,81m/s?

kg

m
AP = 1,138 — x 9,81 — x (0,00 + 9,89 + 46,55) m
m s

AP = 630,08 Pa

AP = 0,09 psi
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e Calculo de la temperatura de diseiio de la tuberia

Para determinar la temperatura de operacién maxima se utilizé la Ecuacién 3.66.

Donde:
Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia (°C)
Top : Temperatura de operacién de la tuberia = 26,20 °C

Topmax = 26,20 °C + 28 °C

Topmax = 54,20 °C

Sin embargo, debido a que la tuberia cuenta con valvulas, la temperatura de disefio

se calculé con la Ecuacién 3.67.

Donde:
Tdisefo: Temperatura de disefio de la tuberia (°C)
Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia = 54,20 °C

Tdisefio = 54,20 °C + 5 % X (54,20 °C) = 56,91 °C

e (Calculo de la presion de disefio de la tuberia

Para determinar la presion de disefio se utilizé la Ecuaciéon 3.69. Para ello se
considerd que la presién de succién corresponde a la presién de operacién del
generador de nitrégeno el cual trabaja con la presién atmosférica.

Donde:

Pdiseno : Presion de disefo de la tuberia (psi)
Poperacién: Presion maxima de operacién de la tuberia = 14,70 psi

Pdiseiio = 1,1 x 14,70 psi = 16,17 psi
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b) Dimensionamiento de la tuberia de descarga de nitrogeno gaseoso que ingresa al

intercambiador de calor.

e Calculo del flujo volumétrico del nitrégeno gaseoso

Debido a que se trata de la misma linea de flujo y que se encuentra en las mismas
condiciones que la tuberia de succidn, de igual manera el caudal de la tuberia de

descarga es igual al caudal de la tuberia de succion.

m
QNZ = 52,54 —

e (Calculo del diametro interno de la tuberia

Para el caso de la descarga de la tuberia se asumié una velocidad de 12,50 m/s, la
cual esta dentro del rango que se establecio en la Tabla 3.5. Por lo que el diametro

de la tuberia se calculd con la Ecuacion 4.23.

Donde:
Qn2: Caudal de nitrégeno gaseoso por lote de produccion = 52,54 m3/h
vnz: Velocidad de nitrégeno gaseoso = 12,50 m/s

di: Diametro interno de la tuberia (m)

m3 1h
4 P2 R X 36005
12,50 2x I
S 4

di = 0,03856 m = 38,56 mm

La tuberia seleccionada para este caso es la tuberia NPS 1 2 cédula 80 bajo norma
ASTM A53, con diametro exterior 48,3 mm y el espesor de 5,08 mm. La velocidad

real a la que se transporta el nitrégeno se determiné mediante la Ecuacién 4.23.
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Donde:

Qn2: Caudal de nitrégeno gaseoso por lote de produccion = 52,54 m3/h
vnz: Velocidad de nitrégeno gaseoso (m/s)

di: Didmetro interno de la tuberia = 0,03814 m

m3 1h
9254 - X zeapy m
UNZ —_— T[ —_— 12,77 h—
2 x (003814 m)? s

e Calculo de la cabeza de pérdidas por friccion

El valor del nimero de Reynolds se calcul6 con la Ecuacion 3.60.

Donde:

Re: Numero de Reynolds

vf : Velocidad media del fluido = 12,77 m/s

of: Densidad del fluido = 1,138 kg/m?3

uf: Viscosidad del fluido = 17,7 x 106 Pa s

D: Diametro interno de la tuberia = 0,03814 m

12,77 % X 0,03814m x 1,138 %

Re =
€ 177 x 10-6 Pa s

Re = 31 314,15

Asi mismo, el material de la tuberia de descarga es igual al de la tuberia de succién
es acero inoxidable por lo que la rugosidad tiene un valor de 4,6 x 10> m (Mott,
2006, p.235). Por lo que la rugosidad relativa se calcul6 con la Ecuacion 3.63.

Donde:
¢: Rugosidad relativa
e: Rugosidad del material de la tuberia = 4,6 x 10> m (Mott, 2006, p.235)
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D: Diametro de la tuberia = 0,03814 m

_ 46 x 107°m
"~ 0,03814m

e =0,0012

Por medio del diagrama de Moody, que se indicd en la Figura 3.8, se determiné que
la constante de friccion tiene un valor de 0,028. De la misma manera se consideré
que la longitud de la tuberia es 3,00 m tal como se indica en el Layout de la Figura
4.9. Por lo que se utilizé la Ecuacion 3.59 para obtener el valor de la cabeza de

pérdida por friccion.

Donde:

hL: Cabeza de pérdida de energia debido a la friccion (m)
L : Longitud de la tuberia = 3,00 m

D : Didmetro interno de la tuberia = 0,03814m

vf: Velocidad media del fluido = 12,77 m/s

g : Aceleracion de la gravedad= 9,81 m/s?

f : Factor de friccion = 0,028

m\2
3,00 m (12,77 ?)
0,03814m 2 x 981 ﬂz
S

h, = 0,028 X

h, =1831m

e (Calculo de la cabeza de pérdidas por accesorios

Los accesorios que se tomaron en consideracion para el transporte del nitrégeno
gaseoso en la tuberia de descarga son la valvula check para asegurar el flujo en un
solo sentido, una valvula de compuerta en caso de se requiera detener el flujo, una
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valvula de alivio de presién y finalmente el ingreso del fluido a la tuberia, cuyas
constantes de accesorios se presentaron en la Tabla 3.8.

De esta manera se plantea utilizar la Ecuacién 3.64.

Donde:

hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios (m)
vf : Velocidad media del fluido = 12,77 m/s

g :Aceleracion de la gravedad= 9,81 m/s?

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 6,6

(12,77 %)2

hace = (25 +3,0+ 0,2 +0,9) x ~—32
2 x 9813

hyee = 54,86 m

e Calculo de la caida de presion

Una vez que se determinaron las cabezas de pérdidas por friccién y accesorios, se
calculé la caida de presion mediante la Ecuacién 3.65.

Donde:

hL : Cabeza de pérdida de energia debido a la friccion = 18,31 m
hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios = 54,86 m
AZ : Diferencia de alturas = 0,00 m

AP : Caida de presién dentro de la tuberia (Pa)

& :Densidad del fluido = 1,138 kg/m3

g :Aceleracion de la gravedad= 9,81m/s?

kg m
AP =1,138—x 9,81 — x (0,00 + 18,31 + 54,86)
m s
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AP = 816,85 Pa = 0,12 psi

e Calculo de la temperatura de diseiio de la tuberia

Para determinar la temperatura de operacidon maxima se utilizé la Ecuacion 3.66

Donde:
Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia (°C)
Top : Temperatura de operacidn de la tuberia = 26,20 °C

Topmax = 26,20 °C + 28 °C = 54,20 °C

Debido a que la tuberia cuenta con valvulas, la temperatura de disefio se calcul6

con la Ecuacién 3.67.

Donde:
Tdisefo: Temperatura de disefio de la tuberia (°C)

Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia = 54,20 °C

Tdiseho = 54,20°C + 5% X (54,20 °C) = 56,91 °C

e (Cailculo de la presion de disefio

Para determinar la presion de diseno en la tuberia de descarga se consider6 que la
presion de operacidn tiene el mismo valor que la presién atmosférica a la que

trabaja el intercambiador de calor. Por lo que se usoé la Ecuacién 3.69.

Donde:
Pdisefio : Presién de disefo de la tuberia
Poperacién: Presion maxima de operacion de la tuberia = 14,70 psi
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Pdisefio = 1,1 X 14,7 psi

Pdisefio = 16,17 psi

¢) Dimensionamiento de la tuberia de succion de nitrégeno gaseoso que sale del

intercambiador de calor

e Cailculo del flujo volumétrico para el nitrégeno gaseoso

Para determinar el flujo volumétrico del nitrégeno se parte del flujo masico del

mismo por lote de produccion para lo cual se emplea la Ecuacién 4.22.

Donde:
mnz: Flujo masico de nitrégeno gaseoso por lote de produccion = 59,79 kg/h
Qn2: Flujo volumétrico del nitrégeno gaseoso (m3/h)

dn2 : Densidad del nitrdgeno gaseoso a temperatura de 278,00 °C = 0,626 kg/m?

e (Calculo del diametro interno de la tuberia

Para el calculo del diametro interno se asumioé que la velocidad con la que entra al
intercambiador es igual a la velocidad a la que sale del mismo, es decir 12,77 m/s;
ya que esta dentro del rango de velocidades indicado en la Tabla 3.5. Por lo que el
diametro interno se calcul6 con la Ecuacion 4.23.

Donde:
Qn2: Caudal de nitrégeno gaseoso por lote de produccion = 95,51 m¥/h

vnz: Velocidad de nitrégeno gaseoso = 12,77 m/s
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di : Diametro interno de la tuberia (m)

m3 1h
g |21 R X 3600
12,77 2 x 2
S 4

di = 0,05143 m = 51,43 mm

La tuberia seleccionada para este caso es la tuberia NPS 2 cédula 40 bajo norma
ASTM A53 cuyo diametro externo es 60,30 mm y el espesor es 3,91 mm, por lo
que, la velocidad real a la que se transporta el nitrégeno se determind mediante la

Ecuacion 4.23.

Donde:

Qn2: Caudal de nitrégeno gaseoso por lote de produccion = 95,51 m3/h
vnz: Velocidad de nitrégeno gaseoso (m/s)

di : Diametro interno de la tuberia = 0,05248 m

m3 1h
95,51 T 5 LR m
h 3600s _ 12’27?

7 x (005248 m)?

Unz =

e Calculo de la cabeza de pérdidas por friccion

El valor del numero de Reynolds se calculé por medio de la Ecuacién 3.60.

Donde:

Re: Numero de Reynolds

vf : Velocidad media del fluido = 12,27 m/s

of : Densidad del fluido = 0,626 kg/m?3 (Mills, 1997, p. 870)

uf : Viscosidad del fluido = 26,7 x 106 Pa s (Mills, 1997, p. 870)



165

D : Diametro interno de la tuberia = 0,05248 m

12,27 % x 0,05248 m x 0,626 %

Re = 26,7 x 10-6 Pa s

Re =15 097,38

Mientras que la rugosidad relativa se determino con la Ecuacion 3.63. Para ello se
considerd que el material de la tuberia por donde se transporta el nitrégeno gaseoso
es de acero inoxidable debido a que este material es capaz de soportar

temperaturas y presiones extremas (Valencia, 2010, p.38).

Donde:

¢: Rugosidad relativa

e: Rugosidad del material de la tuberia (acero inoxidable) = 4,6 x 10> m (Mott, 20086,
p.235)

D: Diametro de la tuberia = 0,05248 m

_ 46 x 107°m
©0,05248m

€ =0,0009

De esta manera se logr6 determinar el factor de friccion mediante el diagrama de
Moody, indicado en la Figura 3.8, el cual tiene un valor de 0,029. De la misma
manera, se considerd que la longitud de la tuberia es 3,00 m tal como se indica en
el Layout de la Figura 4.9. Por lo que se utilizé la Ecuacién 3.59.

Donde:

hL: Cabeza de pérdida de energia debido a la friccion (m)
L: Longitud de la tuberia = 3,00 m

D: Diametro interno de la tuberia = 0,05248 m
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vf: Velocidad media del fluido = 12,27 m/s
g: Aceleracion de la gravedad= 9,81 m/s?
f: Factor de friccion = 0,029

s00m (1227 2)

X
0,05248m 2 x 981 ﬂz
S

hL = 0,029 X
h, = 12,72 m

e (Calculo de la cabeza de pérdidas por accesorios

Los accesorios en la tuberia de succion son la valvula de bola, una valvula de alivio
de presion y finalmente el ingreso del fluido a la tuberia, cuyas constantes se
presentaron en la Tabla 3.8. Por lo que se utiliz6 la Ecuacion 3.64 para obtener el

valor de la cabeza de pérdidas por accesorios.

Donde:

hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios (m)

vf : Velocidad media del fluido = 12,27 m/s

g :Aceleracion de la gravedad= 9,81 m/s?

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 8,9

(12,27 %)2
m
2

hgee = (5,0+3,04+0,9) x
2 X 981 S

=68,29m

e Calculo de la caida de presion

La caida de presiébn de la tuberia para el nitrdgeno gaseoso que sale del

intercambiador de calor se calculdé mediante la utilizacion de la Ecuacion 3.65.
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Donde:

hL : Cabeza de pérdida de energia debido a la friccion = 12,72 m
hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios = 68,24 m
AZ : Diferencia de alturas = 0,00 m

AP : Caida de presion dentro de la tuberia (Pa)

& : Densidad del fluido = 0,626 kg/m?3

g :Aceleracion de la gravedad= 9,81m/s?

kg

m
AP = 0,626 — x 9,81 — x (0,00 + 12,72 + 68,29) m
m s

AP = 496,98 Pa = 0,07 psi

e (Calculo de la temperatura de disefio de la tuberia

En la temperatura de diserio se consider6 la temperatura de operacién del nitrégeno
a la salida del intercambiador de calor, el cual es 278,06 °C, tal como se determind

en el balance de energia del Anexo Ill. Para ello se usé la Ecuacion 3.66.

Donde:
Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia (°C)

Top : Temperatura de operacién de la tuberia = 278,06 °C
Topmax = 278,06 °C + 28 °C = 306,06 °C

Sin embargo, debido a que la tuberia cuenta con valvulas, la temperatura de diseno
se calculd con la Ecuacién 3.67.

Donde:
Tdiseno: Temperatura de disefio de la tuberia (°C)
Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia = 306,06 °C
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Tdisefio = 306,06 °C + 5 % x (306,06 °C)

Tdisefio = 321,36 °C

e Calculo de la presion de diseiio de la tuberia

En el célculo de la presidn de disefio de la tuberia de succidn es necesario utilizar
la Ecuacién 3.69, al considerar que la presién de operacién de la tuberia de succion
es la misma presion operacion del equipo del cual proviene, que en esta ocasion
es el intercambiador de calor, cuyo valor de presion es 14,70 psi (Salcedo y Font,
2011, p.11).

Donde:
Pdisefio  : Presidn de diseio de la tuberia (psi)

Poperacién: Presion maxima de operacion de la tuberia = 14,70 psi
Pdisefio = 1,1 X 14,70 psi

Pdisefio = 16,17 psi

d) Dimensionamiento de la tuberia de descarga de nitrogeno gaseoso que sale del

intercambiador de calor.

e Cilculo del flujo volumétrico del nitrégeno gaseoso

Debido a que se trata de la misma linea de flujo, se considera que el flujo
volumétrico de la tuberia de descarga es igual al flujo volumétrico de la tuberia de

succion.

3

— 9551
QN2 - ) h,
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e (Calculo del diametro interno de la tuberia

Para determinar el diametro interno de la tuberia se asumi6é una velocidad para
descarga de 18,00 m/s la cual se encuentra dentro del rango de las
especificaciones de velocidades de descargas para compuestos gaseosos, tal
como se presento en la Tabla 3.5, por lo que se calcula mediante el empleo de la

Ecuacion 4.23.

Donde:
Qn2: Flujo volumétrico del nitrégeno gaseoso por lote de produccion = 95,51 m%/h
vnz : Velocidad de nitrégeno gaseoso = 18,0 m/s

di : Didmetro interno de la tuberia (m)

00s _ (04332 m = 43,32 mm

La tuberia seleccionada para este caso es la tuberia NPS 2 cédula 160 bajo norma
ASTM A53, cuyo didametro externo es 60,30 mm y su espesor es 8,74 mm, por lo
que la velocidad real a la que se transporta el nitrégeno se determiné mediante la

Ecuacion 4.23.

Donde:

Qnez: Caudal de nitrégeno gaseoso por lote de produccion = 95,51 m%/h
vnz: Velocidad de nitrégeno gaseoso (m/s)

di: Didmetro interno de la tuberia = 0,04282 m

m3 1h
9551 7~ X 32005

% x (0,04282 m)?

Un2 =

m
vnz = 1842 —
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e Calculo de la cabeza de pérdidas por friccion

El valor del nimero de Reynolds para el flujo volumétrico del nitrégeno que sale del
intercambiador de calor en la tuberia de descarga se determind por medio de la

Ecuacién 3.60.

Donde:

Re: Numero de Reynolds

vf: Velocidad media del fluido = 18,42 m/s

of: Densidad del fluido = 0,626 kg/m? (Mills, 1997, p. 870)

uf: Viscosidad del fluido = 26,7 x 106 Pa s (Mills, 1997, p. 870)

D: Diametro interno de la tuberia = 0,04282 m

18,42 % x 0,04282 m x 0,626 %
26,7 X 105 Pas

Re =

Re =18 492,66

Mientras que la rugosidad relativa se determin6 con la Ecuacion 3.63. Para ello se
considerd que el material de la tuberia de descarga es el mismo que el de la tuberia

de succion.

Donde:

e: Rugosidad relativa

e: Rugosidad del material de la tuberia (acero inoxidable) = 4,6 x 10-5 m (Mott,
2006, p.235)

D: Diametro de la tuberia = 0,04282 m

46 X 10~°>m
T 0,04282m

e =0,0011
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De esta manera se obtuvo el factor de friccibn mediante el diagrama de Moody, que
se mostré en la Figura 3.8, el cual tiene un valor de 0,028. De la misma se consideré
la longitud de la tuberia de 2,00 m, tal como se indica en el Layout de la planta de
la Figura 4.9. Por lo que se utiliza la Ecuacién 3.59.

Donde:

hL: Cabeza de pérdida de energia debido a la friccién (m)
L : Longitud de la tuberia = 2,00 m

D : Diametro interno de la tuberia = 0,04282 m

vf : Velocidad media del fluido = 18,42 m/s

g : Aceleracion de la gravedad= 9,81 m/s?

f : Factor de friccion = 0,028

2,00m (18,42 %)2

h, = 0,028 x X
L 0,04282m "~ 2 x 981 I
S

hL = 22,62 m

e (Calculo de la cabeza de pérdidas por accesorios

Los accesorios en la tuberia de descarga son la valvula check para asegurar el flujo
en un solo sentido, una valvula de compuerta en caso de que se requiera detener
el caudal, una valvula de alivio de presion, una valvula de control y el ingreso del
fluido a la tuberia, cuyas constantes de accesorios se presentaron en la Tabla 3.8.
Por lo que se utiliza la Ecuacién 3.64.

Donde:

hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios (m)
vf : Velocidad media del fluido = 18,42 m/s

g :Aceleracion de la gravedad= 9,81 m/s?

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 9,6
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(18,42 %)2

haee = (25+30+3,0+02+09) x —
2 x 9815

hyee = 166,08 m

e Calculo de la caida de presion

Una vez que se determinaron los valores de la cabeza de pérdidas de friccion y

accesorios, se calcul6 la caida de presion por medio la Ecuacién 3.65.

Donde:

hL : Cabeza de pérdida de energia debido a la friccidon = 22,62 m
hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios = 166,08 m
AZ : Diferencia de alturas = 0,00 m

AP : Caida de presién dentro de la tuberia (Pa)

8 :Densidad del fluido = 0,626 kg/m3

g :Aceleracion de la gravedad= 9,81m/s?

kg

m
AP = 0,626 — x 9,81 — x (0,0 + 22,62 + 166,08) m
m s

AP =1 158,82 Pa = 0,17 psi

e (Calculo de la temperatura de diseiio de la tuberia

En el calculo de la temperatura de disefio de la tuberia se tomo en consideracion la
temperatura de operacion del nitrégeno a la salida del intercambiador de calor, la
cual fue determinada en el balance de energia presentado en el Anexo lll, cuyo
valor es 278,06 °C. De esta manera, la temperatura de disefio de la tuberia se

calculé por medio la Ecuacién 3.66.
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Donde:
Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia (°C)
Top : Temperatura de operacién de la tuberia = 278,06 °C

Topmax = 278,06 °C + 28 °C

Topmax = 306,06 °C

Sin embargo, debido a que la tuberia cuenta con valvulas, la temperatura de disefo
se calcul6 con la Ecuacién 3.67.

Donde:
Tdiseno: Temperatura de disefio de la tuberia (°C)

Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia = 306,06 °C

Tdisefio = 306,06 °C + 5 % X (306,06 °C)

Tdisefio = 321,36 °C

e (Calculo de la presion de diseiio de la tuberia

Para determinar la presion de disefio de la tuberia de descarga para el nitrégeno
gaseoso se considerd que esta debe tener aislamiento debido a que trabaja con
una temperatura elevada de 306,06 °C, a su vez se consider6 que la presion de
operacién maxima de la tuberia corresponde a la presion de operacién del reactor
de lecho fluidizado, el cual fue determinado en la Seccién 4.3.5 y presenta un valor
de 37,59 kg/cm?.

De esta manera, se calcul6 presién de disefio con la Ecuacién 3.69.
Donde:

Pdiseno : Presion de disefo de la tuberia (psi)

Poperacion: Presiéon maxima de operacion de la tuberia = 37,59 kg/cm?
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. kg
Pdisefio = 1,1 X 37,59—2
cm

kg

Pdiseno = 41,35 >
cm

Pdisefio = 588,14 psi

4.3.15.4 Dimensionamiento de las tuberias de succion y descarga para los gases de

torrefaccion que salen del reactor Torbed.

a) Dimensionamiento de la tuberia de succion para los gases que salen del reactor de

torrefaccion.

e (Calculo de la densidad de la mezcla de gases

La densidad de la mezcla gaseosa se determin6 con la Ecuacién 3.62. Para ello se
debe considerar el peso molecular de la mezcla gaseosa de los gases generados
en el reactor de torrefaccién, la cual se indica en la Tabla Al.3 del Anexo |, cuyo
valor es 32,62 kg/kmol. Ademas, se considerd que la presion del gas es la misma
que la presion de operacion del reactor de torrefaccion, el cual presenta un valor de
1,013 x 10° Pa.

Donde:

& :Densidad del gas (kg/m?)

P :Presién del gas = 1,013 x 10° Pa

PM: Peso molecular del gas = 32,62 kg/kmol

R : Constante de gases ideales = 8 314 J/kmol K
T :Temperatura de los gases = 435,00 K

1,013 x 105 Pa x 32,62 %
6 — mo

_J
8314 = X 435,00 K
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e Calculo del flujo volumétrico de los gases

Para determinar el flujo volumétrico de los gases se parte del flujo masico del mismo
por lote de produccion, el cual fue calculado en el balance masa en el Anexo Il,
cuyo valor corresponde a 863,06 kg/h. Por lo que para determinar el flujo
volumétrico de la mezcla gaseosa que sale del reactor de torrefaccién se usé la

Ecuacion 4.22.

Donde:

Mgases: Flujo masico de los gases generados en el reactor de torrefaccion por lote
de produccién = 863,06 kg/h

dgases : Densidad promedio de los gases = 0,914 kg/m?3

Qgases: Flujo volumétrico de los gases (m3/h)

863,06 kTg
anses =
0,914 %

m3 m3

anses = 944,60 T = 026?

e Calculo del diametro interno de la tuberia

Para determinar el diametro interno de la tuberia se parte del caudal calculado con
anterioridad y de la velocidad del fluido gaseoso, en donde se asume el valor de
14,0 m/s para la velocidad de succién, el mismo que se encuentra dentro del rango
de especificaciones para velocidades de succion de un fluido gaseoso presentado
en la Tabla 3.5. De esta manera, el diametro interno de la tuberia se calculé

mediante la Ecuacién 4.23.
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Donde:

Qgases: Caudal de la mezcla gaseosa por lote de produccion = 0,26 m3/s
Vgases: Velocidad de la mezcla gaseosa = 14,00 m/s

di  : Didmetro interno de la tuberia (m)

= 0,1538 m = 153,8 mm

Por lo tanto, se selecciond la tuberia NPS 6 cédula 40 bajo norma ASTM AS3, la

cual posee un diametro exterior de 168,30 mm y un diametro interior de 154,10 mm.
Por lo que la velocidad real del fluido gaseoso se calcul6 mediante la Ecuacién 4.23.
Donde:

Qgases: Caudal de la mezcla gaseosa por lote de produccion = 0,26 m3/s

Vgases: Velocidad de la mezcla gaseosa (m/s)

di : Diametro interno de la tuberia = 0,1541 m
3
0,26 “— m
Vgases = = 13,94?

% x (0,1541 m)2

e Calculo de la cabeza de pérdidas por friccion

El calculo del valor del numero de Reynolds para la mezcla gaseosa se realizd por
medio de la Ecuacién 3.60, cuyas propiedades fisicas se muestran en la Tabla Al.3

del Anexo |.

Donde:
Re: Numero de Reynolds
vf: Velocidad media del fluido = 13,94 m/s
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of: Densidad del fluido = 0,914 kg/m?
uf: Viscosidad del fluido = 16,93 x 10° Pa s
D: Diametro interno de la tuberia = 0,1541 m

13,94 % x 0,1541m x 0,914 %
16,93 x 10-5Pa s

Re =

Re =11 597,24

Para determinar la rugosidad relativa se asumidé que la tuberia es de acero
inoxidable, puesto a que este material presenta alta resistencia a la corrosién, y es
capaz de soportar temperaturas y presiones elevadas (Valencia, 2010, p.38). Para

lo cual se utiliza la Ecuacién 3.63.

Donde:
e: Rugosidad relativa
e: Rugosidad del material de la tuberia = 4,6 x 10° m (Mott, 2006, p.235)

D: Diametro de la tuberia = 0,1541 m

46 x 107m
€= T 01541 m

€ =0,0003

Por lo que mediante el diagrama de Moody, el cual se indicd en la Figura 3.8, se
obtuvo el valor de la constante de friccidn, cuyo valor corresponde a 0,029. Ademas,
se considerd que la longitud de la tuberia es de 1,00 m, tal como se indica en el
Layout de la planta en la Figura 4.9. De esta manera, la cabeza de pérdida por

friccidon se determind con la Ecuacién 3.59.

Donde:
hL: Cabeza de pérdida de energia debido a la friccién (m)



L : Longitud de la tuberia = 1,00 m

D : Didmetro interno de la tuberia = 0,1541 m
vi: Velocidad media del fluido = 13,94 m/s

g : Aceleracion de la gravedad= 9,81 m/s?

f : Factor de friccion = 0,029

1,00 m (13,94 m)2

h, = 0,029 X X S
L 0,1541m 9 « 9,81 mz
S

h, =1,86m

e Calculo de la cabeza de pérdidas por accesorios
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Los accesorios que se consideraron para el transporte de los gases del proceso de

torrefaccidn en la tuberia de succién son la valvula de bola que permite regular el

caudal, una valvula de alivio de presion en el caso de que exista sobrepresiones y

finalmente el ingreso del fluido a la tuberia, cuyas constantes de accesorios se

presentaron en la Tabla 3.8. Por lo que la cabeza de pérdidas por accesorios se

calculd con la Ecuacion 3.64.

Donde:

hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios (m)
vf : Velocidad media del fluido = 13,94 m/s

g :Aceleracion de la gravedad = 9,81 m/s?

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 8,9

(13,94 %)2

hacc = (5,0 + 3,0 + 0,9) X - m
2 x 981 32

hyee = 88,15 m
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e Calculo de la caida de presion

Una vez que se determinaron las cabezas de pérdidas por friccion y accesorios se

calculé la caida de presion por medio de la Ecuacion 3.65.

Donde:

hL : Cabeza de pérdida de energia debido a la fricciéon = 1,86 m
hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios = 88,15 m
AZ : Diferencia de alturas = 0,00 m

AP : Caida de presién dentro de la tuberia (Pa)

5 :Densidad del fluido = 0,914 kg/m3

g :Aceleracion de la gravedad= 9,81m/s?

kg

m
AP = 0,914—x 9,81 — x (0,00 + 1,86 + 88,15) m
m s

AP = 807,06 Pa = 0,12 psi

e (alculo de la temperatura de disefio de la tuberia

Para determinar la temperatura de operacion maxima se considero la temperatura
de salida del reactor de los gases, cuyo valor fue determinado en el balance de

energia en el Anexo Il y corresponde a 162,00 °C.

De modo que se utilizé la Ecuacion 3.66 para obtener la temperatura de operacion

maxima de la tuberia.
Donde:

Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia (°C)
Top : Temperatura de operacion de la tuberia = 162,00 °C

Topmax = 162,00 °C + 28 °C
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Topmax = 190,00 °C

Sin embargo, debido a que la tuberia cuenta con valvulas, la temperatura de disefo

para la mezcla gaseosa se calcul6 con la Ecuacién 3.67.

Donde:
Tdiseno: Temperatura de disefio de la tuberia (°C)
Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia = 190,00 °C

Tdisefio = 190,00 °C + 5 % x (190,00 °C) = 199,50 °C

e Calculo de la presion de disefio de la tuberia

De igual forma que la Seccidn 4.3.15.4, se consider6 que la presidn de operacién
maxima de la tuberia corresponde a la presién de operacion del reactor que trabaja
a 534,67 psi. De esta manera, la presion de disefo se calculé con la Ecuacion 3.69.

Donde:
Pdisefio  : Presién de disefo de la tuberia (psi)
Poperacién: Presion maxima de operacion de la tuberia = 534,67 psi

Pdisefio = 1,1 X 534,67 psi = 588,14 psi

b) Dimensionamiento de la tuberia de descarga para los gases que salen del reactor de

torrefaccion.

e Cilculo del flujo volumétrico de los gases

Debido a que se trata de la misma linea de flujo y que trabaja con la misma
temperatura y la densidad, se considera que el caudal de la tuberia de descarga es

igual al caudal de la tuberia de succion.
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m3 m3
Qgases = 944,60 s = 0,262T

e Calculo del diametro interno de la tuberia

Para el caso de la tuberia de descarga se asumié una velocidad de 19,00 m/s, la
cual esta dentro del rango que se establecié en la Tabla 3.5. De modo que el

didmetro interno de la tuberia se determind con la Ecuacién 4.23.

Donde:
Qgases: Caudal de la mezcla gaseosa por lote de produccion = 0,262 m3/s
Vgases: Velocidad de la mezcla gaseosa = 19,00 m/s

di: Didmetro interno de la tuberia (m)

di = 0,1325m = 132,50 mm

La tuberia de descarga seleccionada fue la NPS 6 cédula 160 bajo norma ASTM
A53, con diametro exterior 168,30 mm y el espesor de 18,26 mm. Por lo que, la

velocidad real se determiné mediante la Ecuacién 4.23.

Donde:

Qgases: Caudal de la mezcla gaseosa por lote de produccion = 0,262 m3/s
Vgases : Velocidad de la mezcla gaseosa (m/s)

di : Diametro interno de la tuberia = 0,1318 m

3
0262 T
S

U =
g 7 % (0,1318m)>
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m
Vgases = 19,20 "

e Calculo de la cabeza de pérdidas por friccion

El valor del numero de Reynolds se calculé por medio de la Ecuacién 3.60.

Donde:

Re: Numero de Reynolds

vf: Velocidad media del fluido = 19,20 m/s
of: Densidad del fluido = 0,914 kg/m?3

uf: Viscosidad del fluido = 16,93 x 10° Pa s
D: Diametro interno de la tuberia = 0,1318 m

19,20 % x 0,1318 m x 0,914 kg

Re = m~ — 13 661,74
¢ 1693 x 105 Pa s

El material de la tuberia de descarga es el mismo material que la tuberia de succién
el cual es acero inoxidable por lo que la rugosidad tiene un valor de 4,6 x 10> m
(Mott, 2006, p.235). Para ello se usoé la Ecuacién 3.63.

Donde:
e: Rugosidad relativa
e: Rugosidad del material de la tuberia = 4,6 x 10> m (Mott, 2006, p.235)

D: Diametro de la tuberia = 0,1318 m

46 x 1075m
€= T 01318m
£ = 0,0003

Con el diagrama de Moody que se indico en la Figura 3.8 se obtuvo que la constante
de friccién tiene un valor de 0,029. Asi mismo, se consider6 que la longitud de la
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tuberia es de 4,00 m tal como se indica en la Figura 4.9. Para ello se utiliz6 la

Ecuacién 3.59.

Donde:

hL: Cabeza de pérdida de energia debido a la friccién (m)
L : Longitud de la tuberia = 4,00 m

D: Diametro interno de la tuberia = 0,1318 m

vf: Velocidad media del fluido = 19,24 m/s

g : Aceleracion de la gravedad= 9,81 m/s?

f : Factor de friccion = 0,029

soom (1920 2)

= 0,029 X X 5
. 0,1318m" 2 x 981
S

h, =16,54m

e Calculo de la cabeza de pérdidas por accesorios

Los accesorios que se consideraron para el transporte de la mezcla gaseosa que
sale del reactor de lecho fluidizado en la tuberia de descarga son una valvula check
para asegurar el flujo en un solo sentido, una valvula de compuerta en caso de que
se requiera detener el caudal, una valvula de alivio de presién en el caso de que
exista sobrepresiones y finalmente el ingreso del fluido a la tuberia, cuyas
constantes de accesorios se presentaron en la Tabla 3.8. Por lo que se utilizé la

Ecuacion 3.64.

Donde:

hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios (m)

vf : Velocidad media del fluido = 19,20 m/s

g :Aceleracion de la gravedad= 9,81 m/s?

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 6,6
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(19,20 m)2

hgee = (2,5 + 3,0 + 0,2 + 0,9) X —
s2

s
2 x 9381

hyee = 124,01 m

e Calculo de la caida de presion

Para determinar la caida de presidn en la tuberia de descarga se realizé mediante

la Ecuacion 3.65.

Donde:

hL : Cabeza de pérdida de energia debido a la friccidon = 16,54 m
hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios = 124,01 m
AZ : Diferencia de alturas = 0,00 m

AP : Caida de presién dentro de la tuberia (Pa)

8 : Densidad del fluido = 0,914 kg/m3

g :Aceleracion de la gravedad= 9,81m/s?

kg m
AP = 0,914$ x 9,81 ) x (0,00 + 16,54 + 124,01)

AP =1 260,22 Pa = 0,18 psi

e (Calculo de la temperatura de diseiio de la tuberia

La temperatura de operacion maxima de la tuberia se calculé con la Ecuacion 3.66.

Donde:

Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia (°C)
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Top : Temperatura de operacién de la tuberia = 162,00 °C

Topmax = 162,00 °C + 28 °C

Topmax = 190,00 °C

Debido a que la tuberia cuenta con valvulas, la temperatura de disefio se calcul6

con la Ecuacién 3.67.

Donde:
Tdisefo: Temperatura de disefio de la tuberia (°C)
Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia = 190,00 °C

Tdisefio = 190,00 °C + 5 % x (190,00 °C)

Tdisefio = 199,50 °C

e Calculo de la presion de disefio de la tuberia

De igual manera que la presion de disefio de la tuberia de succion se asumié que
la presion de operacién maxima corresponde a la presion de operacion del reactor,
la cual presenta un valor de 534,67 psi. Por lo que la presién de disefio de la tuberia
de descarga para el transporte de la mezcla gaseosa se determiné por medio de la
Ecuacién 3.69.

Donde:
Pdiseno : Presion de disefo de la tuberia (psi)
Poperacion: Presion maxima de operacion de la tuberia = 534,67 psi

Pdisefio = 1,1 X 534,67 psi

Pdiseiio = 588,14 psi
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4.3.15.5 Dimensionamiento de la tuberia de descarga para el aire que ingresa al

generador de nitrégeno

e Calculo del flujo volumétrico para el aire

Para determinar el caudal del aire se parte del flujo masico por lote de produccién
determinado en el balance de masa en el Anexo Il, el cual presenta un valor de
77,93 kg/h. Por lo que se usé la Ecuacién 4.22.

Donde:

Maire: Flujo masico de nitrégeno gaseoso por lote de produccion = 77,93 kg/h

Qaire: Flujo volumétrico del nitrégeno gaseoso (m3/h)

Saire : Densidad del nitrégeno gaseoso a temperatura ambiente = 1,177 kg/m?2 (Mills,
1997, p.868)

77,93 kTg

Qaire = kg
1,177 4

m

m3

Qaire = 66,21 A

e (Calculo del diametro interno de la tuberia

Para determinar el didmetro interno de la tuberia se parte del caudal calculado con
anterioridad y con la velocidad del fluido, en donde se asume el valor de velocidad
para descarga 10,00 m/s, que se encuentra dentro del rango de la Tabla 3.5, y se
calcul6 mediante la Ecuacién 4.23.

Donde:

Quaire: Caudal de aire por lote de produccion = 66,21 m%/h
Vaire: Velocidad de aire= 10,00 m/s

di : Diametro interno de la tuberia (m)
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m3 1h
s %% B X 3600
1000 2« I
S 4

di = 0,04827 m = 48,27 mm

De esta manera se selecciond la tuberia NPS 2 cédula 160 bajo norma ASTM AS53,
en la cual el diametro exterior presenta un valor de 60,30 mm y un didmetro interior
de 42,82 mm; por lo que la velocidad real a la que se transporta el aire se calculd

mediante la Ecuacién 4.23.

Donde:

Quaire: Caudal de aire por lote de produccion = 66,21 m3/h
Vaire : Velocidad de aire (m/s)

di : Didmetro interno de la tuberia = 0,04282 m

m3 1h
66,21 7-X =555

% x (0,04282 m)?

Vaire =

m
Vaire = 12,71 —

e Calculo de la cabeza de pérdidas por friccion

El calculo del nimero de Reynolds para el flujo de aire que ingresa al generador de

nitrégeno se realiz6 con la Ecuacion 3.60.

Donde:

Re: Numero de Reynolds

vf : Velocidad media del fluido = 12,71 m/s

of : Densidad del fluido = 1,177 kg/m3 (Mills, 1997, p.868)
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uf : Viscosidad del fluido = 18,43 x 10¢ Pa s (Mills, 1997, p.868)
D : Diametro interno de la tuberia = 0,04282 m

12,71 % x 0,04282m x 1,177 %
18,43 x 106 Pa s

Re =

Re = 34 757,10

Para determinar la rugosidad relativa se asumié que la tuberia de descarga es de
acero inoxidable debido a la alta resistencia a la corrosion (Valencia, 2010, p.38)
con una rugosidad de 4,6 x 10° m (Mott, 2006, p.235). Por lo que se utilizé la
Ecuacién 3.63

Donde:

¢: Rugosidad relativa

e: Rugosidad del material de la tuberia = 4,6 x 10> m (Mott, 2006, p.235)
D: Diametro de la tuberia = 0,04282 m

46 X 10> m

_ = 0,0011
€= —ooazezm 200

Mediante el diagrama de Moody que se mostr6 en la Figura 3.8, se obtuvo el valor
de la constante de friccidn, el cual es 0,028. Asi mismo se considero la longitud de
la tuberia de 1,00 m tal como se indica en el Layout de la planta en la Figura 4.9.
Por lo que se empled la Ecuacion 3.59 para determinar la cabeza de perdidas por

friccion.

Donde:

hL: Cabeza de pérdida de energia debido a la friccion (m)
L : Longitud de la tuberia = 1,00 m

D : Diametro interno de la tuberia = 0,04282 m

vf: Velocidad media del fluido = 12,71 m/s

g : Aceleracion de la gravedad= 9,81 m/s?
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f : Factor de friccién = 0,028

m 2

1,00 m y (12,71 ?)
0,04282m 7 % 9,81 ﬂz
S

h, = 0,028 X

hL = 5,38 m

e Calculo de la cabeza de pérdidas por accesorios

Los accesorios en el transporte del aire en la tuberia de descarga son una valvula
de bola para regular el caudal, una valvula de alivio de presion con y el ingreso del
fluido a la tuberia, cuyas constantes se presentaron en la Tabla 3.8. De esta manera
se calculé la cabeza de pérdida por accesorios para la tuberia de descarga del aire

por medio de la Ecuacion 3.64.

Donde:

hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios (m)

vf : Velocidad media del fluido = 12,71 m/s

g :Aceleracion de la gravedad= 9,81 m/s?

Kacc: Sumatoria de las constantes de pérdidas por accesorio = 8,9

(12,71 %)2

hace = (50 +3,0 +0,9) x ———32
2 x 981 5

hgee = 73,24 m

e Calculo de la caida de presion

Una vez que se determinaron las cabezas de pérdida por friccion y accesorios, se

calcula la caida de presion por medio de la Ecuacion 3.65.
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Donde:

hL : Cabeza de pérdida de energia debido a la friccién = 5,38 m
hacc: Cabeza de pérdida de energia debido a accesorios = 73,24 m
AZ : Diferencia de alturas = 0,00 m

AP : Caida de presion dentro de la tuberia (Pa)

5 : Densidad del fluido = 1,177 kg/m?3

g :Aceleracion de la gravedad= 9,81m/s?

kg

m
AP = 1,177 — % 9,81 — X (538+73,24)m
m s

AP =907,78 Pa = 0,13 psi

e Calculo de la temperatura de diseiio de la tuberia

Para determinar la temperatura de operacién maxima se utilizé la Ecuacién 3.66.
Donde:

Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia (°C)
Top : Temperatura de operacién de la tuberia = 26,20 °C

Topmax = 26,20 °C + 28 °C

Topmax = 54,20 °C

Debido a que la tuberia cuenta con valvulas, la temperatura de disefio se calcul6

con la Ecuacién 3.67.

Donde:
Tdisefo: Temperatura de disefio de la tuberia (°C)

Topmax: Temperatura de operacion maxima de la tuberia = 54,20 °C
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Tdisefio = 54,20 °C + 5 % x (54,20 °C)

Tdiseiio = 56,91 °C

e Calculo de la presion de diseiio de la tuberia

Para determinar la presion de disefio de la tuberia de descarga se empled la
Ecuacién 3.69. Por lo que se consider6 que la presién de operacién de la tuberia
es igual a la presién de operacién del equipo, el cual es 14,70 psi (Salcedo y Font,
2011, p.11)

Donde:
Pdisefio  : Presion de disefo de la tuberia (psi)

Poperacién: Presion maxima de operacion de la tuberia = 14,70 psi

Pdisefio = 1,1 x 14,70 psi = 16,17 psi

4.3.16 BOMBAS Y COMPRESORES

4.3.16.1 Dimensionamiento de la bomba de descarga para el agua que entra a la

chaqueta de enfriamiento

e Calculo de la presion de descarga

La presidén de descarga se calculé por medio de la Ecuacion 3.70.

Donde:
Pdescarga: Presidon de descarga de la bomba (psi)
Pop : Presién de operacién = 19,16 psi

AHp : Pérdidas en la tuberia de succién= 0,42 psi
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Pdescarga = 19,16 psi + 0,42 psi

Pdescarga = 19,58 psi

e (Calculo del TDH

El TDH (cabeza diferencial total) se determiné por medio de la utilizacién de la

Ecuacion 3.71.

Donde:

TDH: Cabeza diferencial total (Psi)

Pd : Presion de descarga de la bomba = 19,58 psi
Ps : Presién de succién de la bomba = 14,70 psi

TDH = 19,58 psi — 14,70 psi

TDH = 4,88 psi = 33 628,84 Pa

e (Calculo de la potencia de la bomba

La potencia de la bomba se determind mediante la Ecuacion 3.72, donde se asumié
que la eficiencia de la bomba es de 80 % (Bustillo, 2004, p.82).

Donde:

Potencia: Potencia de la bomba (W)

TDH  : Cabeza diferencial total = 33 628,84 Pa
Qw : Caudal de agua = 0,001 m%/s

n : Eficiencia de la bomba = 80 %

m3
0,001 — X 33 628,84 Pa

80

x 100

Potencia =
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Potencia = 42,04 W = 0,06 HP

Una vez que se calculé la potencia de la bomba se determiné que no es necesario
el empleo de una bomba centrifuga para la alimentacién de agua a la chaqueta de
enfriamiento debido a que el valor de la potencia de la bomba presenta un valor

relativamente bajo.

4.3.16.2 Dimensionamiento de la bomba de descarga para el agua que sale de la

chaqueta de enfriamiento

e Calculo de la presion de descarga

La presidn de descarga se calculé por medio de la Ecuacion 3.70.

Donde:
Pdescarga: Presién de descarga de la bomba (psi)
Pop : Presién de operacién = 14,70 psi

AHp : Pérdidas en la tuberia de descarga = 1,36 psi

Pdescarga = 14,70 psi + 1,36 psi = 16,06 psi

e (Calculo del TDH

El TDH (cabeza diferencial total), se determiné con la Ecuacién 3.71.

Donde:

TDH: Cabeza diferencial total (psi)

Pd : Presion de descarga de la bomba = 16,06 psi
Ps : Presién de succién de la bomba = 14,70 psi

TDH = 16,06 psi — 14,70 psi
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TDH = 1,36 psi =9371,97 Pa

e (Calculo de la potencia de la bomba

La potencia de la bomba se determind mediante la Ecuacion 3.72, para ello se

considera que la eficiencia de la bomba es de 80 % (Bustillo, 2004, p.82).

Donde:

Potencia: Potencia de la bomba (W)

TDH: Cabeza diferencial total = 9 371,97 Pa
Qw: Caudal de agua = 0,001 m¥/s

n: Eficiencia de la bomba = 80 %

m3
0,001 - X 9371,97 Pa
80

X 100

Potencia =

Potencia = 11,72 W = 0,02 HP

Debido a que la potencia presenta un valor bajo, se decidié que no es necesario el

empleo de una bomba para la salida del agua de la chaqueta de enfriamiento

4.3.16.3 Dimensionamiento de bomba de descarga para el agua que entra al mezclador

e Calculo de la presion de descarga

La presidén de descarga se calculé por medio de la Ecuacion 3.70.

Donde:
Pdescarga: Presién de descarga de la bomba (psi)

Pop : Presidn de operacién = 14,70 psi
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AHp : Pérdidas en la tuberia de descarga = 0,24 psi

Pdescarga = 14,70 psi + 0,24 psi

Pdescarga = 14,94 psi

e (Cilculo del TDH

El TDH (cabeza diferencial total), se determina por medio de la Ecuacién 3.71.

Donde:

TDH: Cabeza diferencial total (psi)

Pd : Presion de descarga de la bomba = 14,94 psi
Ps : Presién de succién de la bomba = 14,70 psi

TDH = 14,94 psi — 14,70 psi

TDH = 0,24 psi = 1 653,88 Pa

e (Calculo de la potencia de la bomba

Para obtener el valor de la potencia de la bomba se tomé en cuenta el TDH vy el
caudal del agua, ademas se considerd que la eficiencia de la bomba presenta un
valor de 80 % (Bustillo, 2004, p.82). La potencia de la bomba se obtuvo por medio
de la Ecuacién 3.72.

Donde:

Potencia: Potencia de la bomba (W)

TDH : Cabeza diferencial total = 1 653,88 Pa
Qw : Caudal de agua = 0,00011 m%/s

n : Eficiencia de la bomba = 80 %
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3
0,0001 = x 1653,88 Pa
Potencia = S = X 100 = 0,21 W = 0,003 HP

Potencia = 0,21 W = 0,003 HP

Debido a que la potencia de la bomba presenta un valor bajo, se opté por no utilizar
una bomba para el proceso de mezclado.

4.3.16.4 Dimensionamiento del compresor de descarga para el nitréogeno gaseoso que

ingresa al intercambiador de calor

e Calculo de la presion de descarga

Para determinar la presion de descarga se considero la presidn de operacién y las
pérdidas en la tuberia que se calcularon en la Seccién 4.2.15. Por lo que se utilizé
la Ecuacion 3.70.

Donde:

Pdescarga: Presidén de descarga del compresor (Psi)
Pop : Presién de operacién = 534,67 Psi

AHp : Pérdidas en la tuberia = 0,12 Psi

Pdescarga = 534,67 + 0,12 psi

Pdescarga = 534,79 psi = 3,685 X 10° Pa

e Calculo del trabajo del compresor

El trabajo del compresor se calculé con la Ecuacion 3.73, para la cual se tomé en
consideracion los parametros de la presion de descarga, presion de succién, el
peso molecular y la temperatura del nitrdgeno gaseoso que ingresa al compresor.
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Donde:

Woc: Trabajo que realiza el compresor (J/kg)

R : Constante de gases ideales = 8 314 J/kmol K
T : Temperatura del fluido = 299,2 K

PM: Peso molecular del gas = 28,00 kg/kmol

Pd : Presién de descarga = 3,686 x 106 Pa

Ps : Presion de succién = 1,013 x 10° Pa

J
Ve 8314 p—rp X 299,20 K i 3685 x 106 Pa
kg 1,013 x 105 Pa
28,00
kmol

J

Wc =319 289,27 —

kg

e Calculo de la potencia del compresor

Para determinar la potencia del compresor de descarga para el nitrégeno gaseoso
que ingresa al intercambiador de calor se utilizé la Ecuacion 3.74, para ello se tomo
en cuenta el flujo masico del nitrégeno gaseoso y se considerd que la eficiencia del
equipo es 90 % (McCabe, 2007, p.235).

Donde:

Potencia: Potencia de la bomba (W)

Wc : Trabajo que realiza el compresor = 319 289,27 J/kg
Fg : Flujo mésico del fluido gaseoso = 0,0166 kg/s

n : Eficiencia del compresor = 90 %

0,0166 kTg X 319 289,27 kL
Potencia = 90 g X 100

Potencia = 5889,11 W = 7,90 HP
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Debido a que el valor de la potencia del compresor es 7,90 HP; se decidié por
seleccionar el compresor modelo ST 712 de la empresa Sullair (Sullair, 2018, p.4),
la cual trabaja con potencias de hasta 10 HP, cuyo catalogo se presenta en el
Anexo V.

4.3.16.5 Dimensionamiento del compresor de descarga para el nitrégeno gaseoso que

ingresa al reactor de torrefaccion

e Calculo de la presion de descarga

La presidn de descarga se calculé por medio de la Ecuacion 3.70.

Donde:

Pdescarga: Presién de descarga del compresor (psi)
Pop : Presién de operacién = 534,67 psi

AHp : Pérdidas en la tuberia = 0,17 psi

Pdescarga = 534,67 + 0,17psi

Pdescarga = 534,84 psi = 3,686 X 10° Pa

e Calculo del trabajo del compresor

El trabajo del compresor se determind mediante la Ecuacion 3.73.

Donde:

Woc: Trabajo que realiza el compresor (J/kg)

R : Constante de gases ideales = 8 314 J/kmol K
T : Temperatura del fluido = 551,00 K

PM: Peso molecular del gas = 28,00 kg/kmol

Pd : Presion de descarga = 3,686 x 10° Pa
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Ps : Presion de succion = 1,013 x 10° Pa

8314 km]W X SSL00K n<3’686 % 106 pa>

1,013 x 10° Pa

Wce =

kg
28,00 -~

J

Wc = 588 040,35 —
kg

e Calculo de la potencia del compresor

La potencia del compresor para el ingreso del nitrégeno gaseoso que ingresa al

reactor se calculé6 mediante la Ecuacion 3.74.

Donde:

Potencia: Potencia del compresor (W)

Wc : Trabajo que realiza el compresor = 588 040,35 J/kg

Fq : Flujo masico del fluido gaseoso = 0,0166 kg/s

n : Eficiencia del compresor = 90 % (McCabe, 2007, p.235)

0,0166 kTg x 588 040,35 kL

Potencia = x 100
otencia 90

Potencia = 10846,08 W

Potencia = 14,54 HP

De esta manera, se seleccioné el compresor modelo ST1109 de la empresa Sullair
(Sullair, 2018, p.4), el cual trabaja con potencias de hasta 15 HP, su respectivo

catalogo se encuentra en el Anexo IV.
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4.3.16.6 Dimensionamiento del compresor de descarga para la mezcla gaseosa que

ingresa al ciclon

e Calculo de la presion de descarga

La presién de descarga se calculé por medio de la Ecuacion 3.71.

Donde:

Pdescarga: Presion de descarga del compresor (psi)
Pop : Presién de operacion = 534,67 psi

AHp : Pérdidas en la tuberia = 0,18 psi

Pdescarga = 534,67 + 0,18 psi = 534,85 psi = 3,686 X 10° Pa

e Calculo del trabajo del compresor

El trabajo del compresor se determiné mediante la Ecuacién 3.73. Para lo cual se
considerd el peso molecular de la mezcla gaseosa de 32,62 kg/kmol, la cual se
muestra en la Tabla Al.3 del Anexo |.

Donde:

Woc: Trabajo que realiza el compresor (J/kg)

R : Constante de gases ideales = 8 314 J/kmol K
T : Temperatura del fluido = 435,00 K

PM: Peso molecular del gas = 32,62 kg/kmol

Pd : Presién de descarga = 3,686 x 106 Pa

Ps : Presion de succion = 1,013 x 10° Pa

8314 km]W X 435,00 K y n<3'686 x 106 Pa)

5
32,62 kg 1,013 x 10° Pa
kmol

We =
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Wc = 398 491,31 J
kg

e Calculo de la potencia del compresor

La potencia del compresor de descarga para la mezcla gaseosa que ingresa al

ciclén se calculd mediante la Ecuacion 3.74.

Donde:

Potencia: Potencia del compresor (W)

Wc : Trabajo que realiza el compresor = 398 491,31 J/kg
Fq : Flujo masico del fluido gaseoso = 0,24 kg/s

n : Eficiencia del compresor = 90 %

0,24 kTg X 398 491,31 kL
Potencia = 90 g X 100

Potencia = 106 264,35 W = 142,50HP

Una vez que se determind el valor de la potencia, se procedidé a seleccionar el
compresor modelo LS110 de la empresa Sullair (Sullair, 2021, p.20), el cual trabaja

con potencias de hasta 150 HP, cuyo catalogo se presenta en el Anexo IV.

4.3.16.7 Dimensionamiento del compresor de descarga para el aire que ingresa al

generador de nitrégeno

e Calculo de la presion de descarga

La presiéon de descarga se calculé con la Ecuacion 3.70. Para ello se tomé en
consideracion la presién de operacion y las pérdidas en la tuberia determinadas en
la Seccién 4.3.15.
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Donde:
Pdescarga: Presion de descarga del compresor (psi)
Pop : Presion de operaciéon = 14,70 psi

AHp : Pérdidas en la tuberia = 0,13 psi

Pdescarga = 14,70 + 0,13 psi

Pdescarga = 14,83 psi = 1,022 x 10° Pa

e Calculo del trabajo del compresor

Para determinar trabajo del compresor se tom6 en cuenta los parametros de la
presion de descarga, presion de succion, el peso molecular y la temperatura del
aire.

De esta manera, el calculo del trabajo del compresor se calculd mediante la
Ecuacién 3.73.

Donde:

Woc: Trabajo que realiza el compresor (J/kg)

R : Constante de gases ideales = 8 314 J/kmol K
T : Temperatura del fluido = 299,20 K

PM: Peso molecular del aire = 29,00 kg/kmol

Pd : Presién de descarga = 1,022 x 10° Pa

Ps : Presion de succién = 1,013 x 10° Pa

Wce =

8314 km]W X 299,20 K n<1,022 x 10° Pa)

5
29,0 kg 1,013 x 10° Pa
kmol

Wc = 758,73 J
kg
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e Calculo de la potencia del compresor

la potencia del compresor se calculé por medio de la Ecuacion 3.74, para ello se
considerd la eficiencia del equipo de 90 % (McCabe, 2007, p.235)

Donde:

Potencia: Potencia de la bomba (W)

Wc : Trabajo que realiza el compresor = 758,73 J/kg
Fg : Flujo masico del fluido gaseoso = 0,022 kg/s

n : Eficiencia del compresor = 90 %

0,022 %9 « 75873 L
. s kg
Potencia = 30 X 100

Potencia = 18,55W = 0,03 HP
Debido a que la potencia del compresor es 0,03 HP y el cual es un valor bajo, se

optd por no usar un compresor para el ingreso del aire al generador de nitrégeno.

4.3.17 TORNILLO SIN FIN

4.3.17.1 Tornillo sin fin molino-criba vibratoria

Para la seleccion del tornillo sin fin se requiere calcular el area de relleno del
canalén, la velocidad de desplazamiento del tornillo, la capacidad de flujo del

material y la potencia del equipo.

e Calculo del area de relleno del canalon

El calculo del area de relleno del canalén se realizé con la Ecuacion 3.75
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Donde:

Stf: Area de relleno del tornillo (m2)

At : Coeficiente de relleno de la seccién = 0,40 (Chiza, 2017, p.21)
Dt : Diametro del canalén del tornillo sin fin = 0,30 m (OTE, 2016b)

0,40 X 7 X (0,30 m)?
Stf = 7

Stf = 0,028 m?

e Calculo de la velocidad de desplazamiento del tornillo

Para determinar la velocidad de desplazamiento del tornillo sin fin se utilizé la

Ecuacion 3.76.

Donde:

vt: Velocidad de desplazamiento del tornillo (m/s)

P : Paso del tornillo = 0,30 m (OTE, 2016b)

n : Velocidad de giro del tornillo = 75 rpm (OTE, 2016b)

B 0,30 m x 75 rpm
- 60

vt

vt =0,38m/s

e Calculo del flujo de material

El flujo de material permitido en el equipo se determiné con la Ecuacién 3.77.

Donde:
Qt : Carga permitida en el tornillo (t/h)
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Stf : Area de relleno del tornillo= 0,028 m2

vt

: Velocidad de desplazamiento del tornillo = 0,38 m/s

dbm: Densidad de biomasa = 200 kg/m3

: Factor de reduccién del flujo de material con respecto a la inclinacion del
tornillo = 0,8 (Chiza, 2017, p.21)

S

h

m k
x 0,028 m? x 0,38 —x 200 —g3>< 0,8
S m

Qt = 3600
Qt = 6 128,64 kg/h

Qt = 6,13 t/h

Calculo de la potencia total del tornillo sin fin

En el calculo de la potencia total del equipo fue necesario utilizar las Ecuaciones

3.77 a 3.81.

Donde:

Pt : Potencia total del tornillo transportador (kW)

P : Potencia requerida para el desplazamiento horizontal de la biomasa (kW)
Pn : Potencia requerida para el accionamiento del transportador vacio (kW)

Pi : Potencia requerida para el caso de un transportador inclinado (kW)

Dt : Diametro del canalén del tornillo sin fin = 0,30 m

Lt :Longitud del tornillo sin fin = 1,50 m

Ht : Altura del transportador sin fin = 0,44 m

Qt : Carga permitida en el tornillo = 6,13 t/h

CO : Coeficiente de resistencia de la biomasa transportada = 1,2 (Chiza, 2017,

p.21)

Qt X Lt

P, =C0 X
H 367
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P —12x6'13X1'50—0030kW
B> 367 -
p _Dtht
N0
0,30 X 1,50
Py=—"-—-—""1
20
Py = 0,023 kW
Qt X Ht
AT

P 6,13 X 0,44
L 367

P, = 0,007 kW
PT = PH + PN + Pi
Py = 0,030 kW + 0,023 kW + 0,007 kW
Pr = 0,060 kW
Con la capacidad de flujo del material y a la potencia determinadas, el tornillo sin
fin seleccionado fue el modelo 300 x 1500 puesto que el equipo permite potencias
hasta 3 kW y la alimentacion del material de 5,75 t/h (OTE, 2016b).

4.3.17.2 Tornillo sin fin criba vibratoria — silos de alimentacion

Con respecto al transporte del aserrin de balsa desde la criba hacia los silos de
alimentacion, se debe tener en consideracién la longitud total del tornillo sin fin, que
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son conectados en serie para cumplir con la correcta alimentacion a los silos. Para

la seleccion se debe cal cular los siguientes parametros:

e (Calculo del area de relleno del canaldn:

El calculo del 4rea de relleno del canalén se realizé con la Ecuacion 3.75.

Donde:

Stf: Area de relleno del tornillo (m?)

At : Coeficiente de relleno de la seccién = 0,40 (Chiza, 2017, p.21)

Dt : Diametro del canalén del tornillo sin fin = 0,32 m (OZB, 2013, p.17)

0,40 x m x (0,32 m)?

Stf = 7

Stf = 0,032 m?

e Cailculo de la velocidad de desplazamiento del tornillo

Para determinar la velocidad de desplazamiento del tornillo sin fin se utilizé la
Ecuacién 3.76.

Donde:

vt: Velocidad de desplazamiento del tornillo (m/s)

P : Paso del tornillo = 0,32 m (OZB, 2013, p.17)

n : Velocidad de giro del tornillo = 75 rpm (OZB, 2013, p.17)

_ 0,32mx 75rpm
- 60

vt

vt =0,40m/s
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e Calculo del flujo de material

El célculo del flujo de material se determiné con la Ecuacién 3.77.

Donde:

Qt : Carga permitida en el tornillo (t/h)

Stf : Area de relleno del tornillo= 0,032 m?2

vt : Velocidad de desplazamiento del tornillo = 0,40 m/s

dbm: Densidad de biomasa = 200 kg/m3

i : Factor de reduccién del flujo de material con respecto a la inclinacién del
tornillo = 0,8 (Chiza, 2017, p.21)

S

h

kg

m
Qt =3600 — x 0,032m? x 0,40 — x 200 —x 08
s m

Qt=737280kg/h

Qt = 7,37 t/h

e (Calculo de la potencia total del tornillo sin fin

En el calculo de la potencia total del equipo fue necesario utilizar las Ecuaciones
3.78 a 3.81.

Donde:

Pt : Potencia total del tornillo transportador (kW)

Pwx : Potencia requerida para el desplazamiento horizontal de la biomasa (kW)
P~ : Potencia requerida para el accionamiento del transportador vacio (kW)

Pi : Potencia requerida para el caso de un transportador inclinado (kW)

Dt : Didmetro del canalén del tornillo sin fin = 0,32 m (OZB, 2013, p.17)

Lt :Longitud del tornillo sin fin = 28,00 m (OZB, 2013, p.17)

Ht : Altura del transportador sin fin = 10,80 m (OZB, 2013, p.17)
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Qt : Carga permitida en el tornillo = 7,37 t/h

CO0 : Coeficiente de resistencia del aserrin de balsa transportado =1,2 (Chiza, 2017,
p.21)

Qt X Lt

P, =
'y = C0 X 367

7,37 x 28,00
X

Py =12 367
Py = 0,68 kW
Dt x Lt
N0
b 0,32 x 28,00
N 20
Py = 0,45 kW
Qt x Ht
p=—"
‘ 367
p 7,37 x 10,80
L= 367
P, = 0,22 kW

PT=PH+PN+Pi

Py = 0,68 kW + 0,45 kW + 0,22 kW

PT = 1,35 kw
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Una vez calculado la potencia y la capacidad del flujo se seleccioné el tornillo sin
fin modelo HBR 162 de la empresa OZB debido a que cumple con los

requerimientos determinados (OZB, 2013, p.17)

4.3.17.3 Tornillo sin fin silos de alimentacion — reactor de torrefaccion

Para la seleccién del tornillo sin fin en el transporte del material desde los silos de
alimentacion hasta el reactor de torrefaccion se consider6 que el area de relleno
del canaldn y la velocidad de desplazamiento del tornillo son las mismas que los de
la Seccidén 4.3.17.2 puesto que se trabaja con del mismo material, sin embargo
debido a que la potencia del equipo depende de la longitud de este, se debe calculd

de la siguiente manera:

e (Calculo de la potencia total del tornillo sin fin

En el calculo de la potencia total del equipo fue necesario utilizar las Ecuaciones
3.78 a 3.81.

Donde:

Pt: Potencia total del tornillo transportador (kW)

Pu: Potencia requerida para el desplazamiento horizontal de la biomasa (kW)

Pn: Potencia requerida para el accionamiento del transportador vacio (kW)

Pi: Potencia requerida para el caso de un transportador inclinado (kW)

Dt: Diametro del canalén del tornillo sin fin = 0,32 m

Lt: Longitud del tornillo sin fin = 25,40 m (OZB, 2013, p.17)

Ht: Altura del transportador sin fin = 8,20 m (OZB, 2013, p.17)

Qt: carga permitida en el tornillo = 7,37 (t/h)

CO0: Coeficiente de resistencia de la biomasa transportada =1,2 (Chiza, 2017, p.21)

Qt x Lt

P, =C0 X%
H 367
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7,37 X 25,40
2 X —————

367 = 0,61 kW

Dt X Lt
Pv =25

0,32 % 25,40
N 20

Py = 0,41 kW

Qt X Ht
Ppp=—
' 367

b _ 7,37 X 8,20
L 367

P, =017 kW
Pr =Py +Py+P
Pr =0,61kW + 0,41 kW + 0,17 kW
Pr=1,19 kW
Por lo que tornillo sin fin seleccionado fue el modelo HBR 162 de la empresa OZB
(OZB, 2013, p.17)
4.3.17.4 Tornillo sin fin reactor de torrefaccion — tanque de enfriamiento

Debido a que el material a trabajar es biocarbdn y este que caracteristicas similares
que el aserrin de balsa los valores de area de relleno, velocidad de desplazamiento
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de tornillo y flujo de material permitido seran iguales al tornillo sin fin de la Seccién

4.3.17.3, sin embargo, la potencia se calcul6 de la siguiente manera:

Calculo de la potencia total del tornillo sin fin

La potencia total del equipo se calcul6 con las Ecuaciones 3.78 a 3.81.

Donde:

Pr:
Ph:
Pn:

Pi

Lt

Ht :
Qt:
Co:

Potencia total del tornillo transportador (kW)
Potencia para el desplazamiento horizontal del biocarbon (kW)

Potencia requerida para el accionamiento del transportador vacio (kW)

: Potencia requerida para el caso de un transportador inclinado (kW)
Dt :

Diametro del canal6n del tornillo sin fin = 0,32 m (OZB, 2013, p.17)

: Longitud del tornillo sin fin = 4,00 m (OZB, 2013, p.17)

Altura del transportador sin fin = 3,15 m (OZB, 2013, p.17)

Carga permitida en el tornillo = 7,37 (t/h)

Coeficiente de resistencia de la biomasa a ser transportado =1,2 (Chiza, 2017,
p.21)

Qt x Lt

P, = CO X
H 367

y 7,37 X 4,00
367

Py =12
Py = 0,10 kW

Dt x Lt
Py =—35

0,32 4,00
N 20
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Py = 0,06 kW

Qt x Ht

P =——
‘ 367

P__z37x 3,15
LT 367

P, = 0,06 kW
Pr =Py +Py+P
Pr = 0,10 kW + 0,06 kW + 0,06 kW

Pr =022 kW
De esta manera, el modelo del tornillo sin fin que se seleccioné es HBR 162 (OZB,
2013, p.17).
4.3.17.5 Tornillo sin fin separador ciclénico — tanque de enfriamiento
Para la seleccion del tornillo sin fin se requiere calcular el area de relleno del

canalén, la velocidad de desplazamiento del tornillo, la capacidad de flujo del

material y la potencia del equipo.

e Calculo del area de relleno del canalon

El calculo del area de relleno del canaléon se realizé con la Ecuacion 3.75.

Donde:

Stf: Area de relleno del tornillo (m2)
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At : Coeficiente de relleno de la seccién = 0,40 (Chiza, 2017, p.21)
Dt : Didmetro del canalén del tornillo sin fin = 0,19 m (OZB, 2013, p.14)

0,40 X mx (0,19 m)?

Stf = .

Stf = 0,011 m?

e Calculo de la velocidad de desplazamiento del tornillo

La velocidad de desplazamiento del tornillo sin fin se calcul6 con la Ecuacién 3.76.

Donde:

vt: Velocidad de desplazamiento del tornillo (m/s)

P: Paso del tornillo = 0,19 m (OZB, 2013, p.14)

n: Velocidad de giro del tornillo = 75 rpm (OZB, 2013, p.14)

_ 0,19m x 75rpm

t
v 60

vt =0,24m/s

e Cailculo del flujo de material

El célculo del flujo de material que se permite en el equipo se determiné mediante

la Ecuaciéon 3.77.

Donde:

Qt : Carga permitida en el tornillo (t/h)

Stf : Area de relleno del tornillo= 0,011 m?2

vt : Velocidad de desplazamiento del tornillo = 0,24 m/s
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dbc: Densidad de biocarbén = 200 kg/m3
i : Factor de reduccidn del flujo de material con respecto a la inclinacion del
tornillo = 0,8 (Chiza, 2017, p.21)

S
h

kg

m
Qt =3600 — x 0,011m? x 0,24 —x 200 — % 08
S m

Qt = 1520,64 kg /h

Qt =1,52t/h

e Calculo de la potencia total del tornillo sin fin

La potencia total del equipo se calcul6 con las Ecuaciones 3.78 a 3.81.

Donde:

Pt: Potencia total del tornillo transportador (kW)

PH: Potencia requerida para el desplazamiento horizontal de la biomasa (kW)

Pn: Potencia requerida para el accionamiento del transportador vacio (kW)

Pi : Potencia requerida para el caso de un transportador inclinado (kW)

Dt : Didmetro del canalén del tornillo sin fin = 0,19 m (OZB, 2013, p.14)

Lt : Longitud del tornillo sin fin = 4,00 m (OZB, 2013, p.14)

Ht : Altura del transportador sin fin = 3,15 m (OZB, 2013, p.14)

Qt : Carga permitida en el tornillo = 1,52 (t/h)

CO0: Coeficiente de resistencia del biocarbén de balsa transportado = 1,2 (Chiza,
2017, p.21)

Ot X Lt
367

PH:COX

1,52 x 4,00
X _—

P, =12
H 367
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Py = 0,02 kW
p. = Dt X Lt

N0

0,19 X 4,00

Py = 20
Qt x Ht
p="""""

: 367

b _ 1,52 x 3,15
L 367

P, = 0,01 kW
Pr =Py +Py+P
Pr =0,02 kW + 0,04 kW + 0,01 kW

Pr = 0,07 kW
Para el transporte del biocarb6n que se recupera en el separador ciclénico se
selecciond el modelo HBRD 82 que cumple con los requerimientos calculados
(OZB, 2013, p.14).
4.3.17.6 Tornillo sin fin tanque de enfriamiento — tanque de mezclado
Para la correcta seleccion del tornillo sin fin que transporta el biocarbén desde el

tanque de enfriamiento hasta el tanque de mezclado se debe calcular los siguientes

parametros:
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e (Calculo del area de relleno del canaldn:

El calculo del 4rea de relleno del canalén se realizé con la Ecuaciéon 3.75.

Donde:

Stf: Area de relleno del tornillo (m?)

At : Coeficiente de relleno de la seccién = 0,40 (Chiza, 2017, p.21)

Dt : Diametro del canalén del tornillo sin fin = 0,32 m (OZB, 2013, p.17)

0,40 x m x (0,32 m)?

Stf = 7

Stf = 0,032 m?

e Cailculo de la velocidad de desplazamiento del tornillo

La velocidad de desplazamiento del tornillo sin fin se calcul6 con la Ecuacién 3.76.

Donde:

vt: Velocidad de desplazamiento del tornillo (m/s)

P : Paso del tornillo = 0,32 m (OZB, 2013, p.17)

n : Velocidad de giro del tornillo = 75 rpm (OZB, 2013, p.17)

_ 0,32mx 75rpm
- 60

vt

vt =0,40m/s

e Calculo del flujo de material

El calculo del flujo de material en el tornillo transportador se determin6 con la

Ecuacién 3.77.
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Donde:

Qt : Carga permitida en el tornillo (t/h)

Stf : Area de relleno del tornillo= 0,032 m?2

vt : Velocidad de desplazamiento del tornillo = 0,40 m/s

dbm: Densidad de biomasa = 200 kg/m3

i : Factor de reduccién del flujo de material con respecto a la inclinacion del
tornillo = 0,8 (Chiza, 2017, p.21)

s m kg
Qt =3600 — x 0,032m? x 0,40 —x 200 — x 0,8
h S m3

Qt = 7372,80 kg/h

Qt = 7,37 t/h

e (Calculo de la potencia total del tornillo sin fin

La potencia total del equipo se calcul6 con las Ecuaciones 3.78 a 3.81.

Donde:

Pr: Potencia total del tornillo transportador (kW)

Pu: Potencia para el desplazamiento horizontal del biocarbon (kW)

Pn: Potencia requerida para el accionamiento del transportador vacio (kW)

Pi : Potencia requerida para el caso de un transportador inclinado (kW)

Dt : Didmetro del canalén del tornillo sin fin = 0,32 m (OZB, 2013, p.17)

Lt : Longitud del tornillo sin fin = 2,50 m (OZB, 2013, p.17)

Ht : Altura del transportador sin fin = 1,50 m (OZB, 2013, p.17)

Qt : Carga permitida en el tornillo = 7,37 (t/h)

CO0: Coeficiente de resistencia del biocarbén transportado = 1,2 (Chiza, 2017, p.21)

Qt x Lt
367

PH=COX
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Pe=12 x 7,37 X 2,50
o= 367
Py = 0,06 kW
p _ Dt x Lt
N7 20
0,32x 2,50
N 20
Py = 0,04 kW
Qt X Ht
p==__"
' 367

P__737x 1,50
LT 367

P, = 0,03 kW
Py =Py +Py+P

Py = 0,06 kW + 0,04 kW + 0,03 kW
Py = 0,13 kW

Una vez que se determinaron los valores del flujo permitido del material y la
potencia requerida, se seleccion6 el modelo del tornillo sin fin para el transporte del
biocarb6n desde el tanque de enfriamiento al mezclador, el cual es el modelo HBR
130 (OZB, 2013, p.17).
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4.3.17.7 Tornillo sin fin silo de almacenamiento — tanque de mezclado

Para la correcta seleccion del tornillo sin fin para el transporte del almidén de trigo
desde silo de almacenamiento hacia el tanque de mezclado se calcularon los

siguientes parametros:

e (Calculo del area de relleno del canaléon

Para el calculo del area de relleno del canalén se emple6 la Ecuacién 3.75.

Donde:

Stf: Area de relleno del tornillo (m2)

At: Coeficiente de relleno de la seccién = 0,4 (Chiza, 2017, p.21)

Dt: Didmetro del canalén del tornillo sin fin = 0,19 m (OZB, 2013, p.14)

_ 0,4 x mx (0,19m)?
B 4

Stf

Stf = 0,011 m?

e Calculo de la velocidad de desplazamiento del tornillo

La velocidad de desplazamiento del tornillo se calcul6 con la Ecuacion 3.76.

Donde:

vt: Velocidad de desplazamiento del tornillo (m/s)

P: Paso del tornillo = 0,19 m (OZB, 2013, p.14)

n : Velocidad de giro del tornillo = 75 rpm (OZB, 2013, p.14)

_019mx 75rpm
B 60

vt =0,24m/s
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e Calculo del flujo de material

El célculo del flujo de material que se permite en el equipo se determiné mediante
la Ecuacion 3.77.

Donde:

Qt: Carga permitida en el tornillo (t/h)

Stf: Area de relleno del tornillo= 0,011 m?2

vt : Velocidad de desplazamiento del tornillo = 0,24 m/s

dal: Densidad de almidén = 1 500 kg/m? (INSST, 2018)

i : Factor de reduccién del flujo de material con respecto a la inclinacién del
tornillo = 0,8 (Chiza, 2017, p.21)

S
h

kg

m
Qt =3600 — x 0,011m?x 0,24 —x 1500 —x 08
s m

Qt = 11 404,80 kg /h

Qt = 11,40 t/h

e (Calculo de la potencia total del tornillo sin fin

La potencia total del equipo se calcul6 con las Ecuaciones 3.78 a 3.81.

Donde:

Pt: Potencia total del tornillo transportador (kW)

Pu: Potencia para el desplazamiento horizontal del almidén de trigo (kW)
Pn: Potencia requerida para el accionamiento del transportador vacio (kW)
Pi: Potencia requerida para el caso de un transportador inclinado (kW)

Dt: Diametro del canalén del tornillo sin fin = 0,19 m (OZB, 2013, p.14)

Lt : Longitud del tornillo sin fin = 2,50 m (OZB, 2013, p.14)

Ht: Altura del transportador sin fin = 1,50 m (OZB, 2013, p.14)
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Qt: Carga permitida en el tornillo = 11,40 (t/h)

CO0: Coeficiente de resistencia del almidon a ser transportado =1,2 (Chiza, 2017,
p.21)

Qt X Lt

Py =C0 X 367

11,40 x 2,50
X

Py =12 367
Py = 0,10 kW
_ Dt x Lt
N0
0,19 x 2,50
py=—"—""
20
Py = 0,024 kW
Qt x Ht
pp=—
! 367

b _ 11,40 x 1,50
£ 367

PLZO,OSkW
PT:PH+PN+Pi
Py = 0,100 kW + 0,024 kW + 0,050 kW

Py = 0,174 kW
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Una vez que se determinaron el flujo permitido del material y la potencia del equipo,
se selecciond el tornillo sin fin para el transporte del almidon de trigo hacia el tanque
de mezclado, el cual es el modelo HBRD 82 (OZB, 2013, p.14).

4.3.17.8 Tornillo sin fin tanque de mezclado — equipo de peletizaciéon

Para seleccionar el tornillo sin fin que transporta el biocarb6n junto con el
aglutinante desde el mezclador hasta el equipo de peletizacion se determinaron los

parametros que se indican a continuacion:

e (Calculo del area de relleno del canaléon

El calculo del 4rea de relleno del canalén se realizé con la Ecuacion 3.75.

Donde:

Stf: Area de relleno del tornillo (m2)

At : Coeficiente de relleno de la seccién = 0,4 (Chiza, 2017, p.21)

Dt: Diametro del canalén del tornillo sin fin = 0,32 m (OZB, 2013, p.17)

0,40 x m x (0,32 m)?
4

Stf =

Stf = 0,032 m?

e Calculo de la velocidad de desplazamiento del tornillo

Para determinar la velocidad de desplazamiento del tornillo se usé la Ecuacion 3.76.

Donde:

vt: Velocidad de desplazamiento del tornillo (m/s)
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P: Paso del tornillo = 0,32 m
n: Velocidad de giro del tornillo = 75 rpm (OZB, 2013, p.17)

_ 0,32m x 75rpm
- 60

vt =0,40m/s

e Calculo del flujo de material

Para el calculo del flujo del material, se debe tener en cuenta la densidad de la
mezcla, cuyo valor es 262 kg/m?3 (Bermeo, 2018). El flujo de material que se permite

en el equipo se determina por medio de la Ecuacion 3.77.

Donde:

Qt : Carga permitida en el tornillo (t/h)

Stf : Area de relleno del tornillo= 0,032 m?2

vt : Velocidad de desplazamiento del tornillo = 0,40 m/s

dbc: Densidad de aglutinante = 262 kg/m3

i :Factor de reduccién del flujo de material con respecto a la inclinacién del tornillo
= 0,8 (Chiza, 2017, p.21)

kg

S m
— % 0,032m? x 0,40— x 262 —x 08
S m

t =3600
¢ h

Qt =9 658,37 kg/h = 9,66 t/h

e (Calculo de la potencia total del tornillo sin fin

La potencia total del tornillo sin fin se calculé con las Ecuaciones 3.78 a 3.81.

Donde:
Pt: Potencia total del tornillo transportador (kW)
Pu: Potencia para el desplazamiento horizontal del biocarbén (kW)
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Pn: Potencia requerida para el accionamiento del transportador vacio (kW)

Pi : Potencia requerida para el caso de un transportador inclinado (kW)

Dt : Didmetro del canalén del tornillo sin fin = 0,32m (OZB, 2013, p.17)

Lt : Longitud del tornillo sin fin = 4,00 m (OZB, 2013, p.17)

Ht : Altura del transportador sin fin = 3,00 m (OZB, 2013, p.17)

Qt: Carga permitida en el tornillo = 9,66 (t/h)

CO0: Coeficiente de resistencia del biocarbdn a ser transportado = 1,2 (Chiza, 2017,

p.21)

b — 0 x Qt x Lt
B 367
b 12 9,66 X 4,00
B 367
Py = 0,13 kW
_ Dt x Lt
N0
0,32 % 4,00
N 20
Py = 0,06 kW
Qt X Ht
p=—
t 367

P — 9,66 X 3,00
L 367

P, = 0,08 kW

PT:PH+PN+Pi
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Pr =0,13 kW + 0,06 kW + 0,08 kW = 0,27 kW

El tornillo sin fin que se seleccion6 es el modelo HBR 162 (OZB, 2013, p.17), puesto
que con los requerimientos calculados.

4.3.17.9 Tornillo sin fin equipo de peletizacion - ensacadora

Para seleccionar el tornillo sin fin que transporta los pellets de biocarbén desde el
equipo de peletizacidén hasta la ensacadora se calculé los siguientes parametros:

e (Calculo del area de relleno del canaléon

El calculo del area de relleno del canaldn se realizé con la Ecuacion 3.75.

Donde:

Stf: Area de relleno del tornillo (m2)

M : Coeficiente de relleno de la seccidén = 0,4 (Chiza, 2017, p.21)

Dt : Didmetro del canalén del tornillo sin fin = 0,32 m (OZB, 2013, p.17)

0,4 X mx (0,32m)?
Stf = - = 0,032 m?

e Cailculo de la velocidad de desplazamiento del tornillo

Para determinar la velocidad de desplazamiento del tornillo sin fin se utilizé la
Ecuacién 3.76.

Donde:
vt: Velocidad de desplazamiento del tornillo (m/s)
P: Paso del tornillo = 0,32 m (OZB, 2013, p.17)
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n: Velocidad de giro del tornillo = 75 rpm (OZB, 2013, p.17)

_ 0,32m x 75rpm
B 60

vt =0,40m/s

e Calculo del flujo de material

Para el calculo del flujo del material se considerd que la densidad de los pellets es
574,69 kg/m?® (Bermeo, 2018, p.74). Por lo que, el flujo de material que se permite
en el equipo se determin6é mediante la Ecuacién 3.77.

Donde:

Qt : Carga permitida en el tornillo (t/h)

Stf : Area de relleno del tornillo= 0,032 m?2

vt : Velocidad de desplazamiento del tornillo = 0,40 m/s

dbc: Densidad del pellet de biocarbén = 574,69 kg/m? (Bermeo, 2018, p.74)

i : Factor de reduccién del flujo de material con respecto a la inclinacién del
tornillo = 0,8 (Chiza, 2017, p.21)

kg

s m
— x 0,032m?x 0,40 — X 574,69 —x 08
s m

t =3600
¢ h

Qt = 2118537 kg/h = 21,19 t/h

e (Calculo de la potencia total del tornillo sin fin

La potencia total del equipo se calcul6 con las Ecuaciones 3.78 a 3.81.

Donde:
Pt: Potencia total del tornillo transportador (kW)
Pu: Potencia para el desplazamiento horizontal del biocarbén (kW)
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Pn: Potencia requerida para el accionamiento del transportador vacio (kW)

Pi : Potencia requerida para el caso de un transportador inclinado (kW)

Dt : Diametro del canalén del tornillo sin fin = 0,39 m (OZB, 2013, p.17)

Lt : Longitud del tornillo sin fin = 4,0,0 m (OZB, 2013, p.17)

Ht : Altura del transportador sin fin = 3,56 m (OZB, 2013, p.17)

Qt: Carga permitida en el tornillo = 21,19 (t/h)

CO0: Coeficiente de resistencia del biocarbon a ser transportado = 1,2 (Chiza,
2017, p.21)

Qt x Lt
367

Py = CO X

P —12x21'19X4'00—028kW
== 367 -

Dt X Lt
Pv =25

0,32 % 4,00

P = 0,06 kW
N 20

Qt X Ht
P =—F+F—
' 367

21,19 x 3,56
pp="—

; =0,21
; 367 0,21 kW

PT=PH+PN+Pi

Pr = 0,28 kW + 0,06 kW + 0,21 kW = 0,55 kW

El modelo de tornillo sin fin que seleccion6 para el transporte de los pellets de
biocarb6n desde el equipo de peletizacion hacia la ensacadora fue HBR 162 (OZB,

2013, p.17), debido a que cumple con los requerimientos calculados.
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4.3.18 GENERADOR DE NITROGENO

Para la correcta seleccién del equipo generador de nitrégeno, se calculé el caudal
de nitrdgeno gaseoso mediante el flujo masico que se determind en el balance de
masa (ANEXO 1l). Para lo cual se tiene 59,79 kg/h de este gas por lote de
produccién. Por lo que se usé la Ecuacion 3.82.

Donde:

mnz: Flujo masico de nitrégeno gaseoso por lote de produccion = 59,79 kg/h

Qn2: Flujo volumétrico del nitrégeno gaseoso (m3/h)

on2 : Densidad del nitrogeno gaseoso a la temperatura ambiente (299,20 K) =
1,138 kg/m?3 (Mills, 1997, p.870)

59,79 kTg 3
QNZ - = 52,54
1,138 X9 h
m
m3
Qnz = 52,54 W

Por lo que se seleccion6 el generador de nitrégeno modelo CN2-80P de la empresa
CompAir, la cual genera un flujo volumétrico de 57,00 m3/h (CompAir, 2022).

4.3.19 HOJA DE DESCRIPCION DE LOS EQUIPOS

En esta seccion se indican las hojas de descripcion de los equipos empleados en
la produccién de pellets de biocarb6n mediante torrefaccién, los cuales fueron
dimensionados con anterioridad, en donde se indican las caracteristicas principales
y especificaciones de cada uno de ellos. Desde la Tabla 4.3 hasta la 4.22 se

muestran las hojas de descripcion de los equipos.
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Tabla 4.3. Hoja de descripcion para el molino de martillos

Equipo: Molino de martillos

Modelo: 670-1150

Fabricante: OTE | Etiqueta en planta: M-001

Dimensiones:
Longitud: 2,40 m
Ancho: 1,33 m
Altura: 2,41 m

Especificaciones:

Tamaifio de particula inicial: 100 mm
Tamaifio de particula final: 1 700 um
Potencia: 214,41 kW

Peso: 2 700 kg

Modo de operacion:

Principio de funcionamiento: Los residuos de madera de balsa
ingresan al equipo en el cual caen al interior de la cdmara del

molino, posteriormente los martillos golpean al material contra la

Continuo cdmara de desintegracion, este proceso se lo repite de manera
sucesiva con el fin de obtener un tamaifio uniforme de residuos de
balsa de 1 700 um.

Esquema:

]
/0N v
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Tabla 4.4. Hoja de descripcién para la criba vibratoria

HOJA DE DESCRIPCION N°2

Equipo: Criba vibratoria

Modelo: ZK1022

Fabricante: SANME | Etiqueta en planta: C-001

Dimensiones:
Longitud: 2,70 m
Ancho: 1,20 m

Altura: 1,30 m

Especificaciones:

Capacidad: 5,75 t/h

Potencia: 6,00 kW

Peso: 2 200 kg

Superficie de cribado: 1,005 m?

Factor de rechazo: 10 %

Modo de operacion:

Continuo

Principio de funcionamiento:

Con el fin de obtener un tamafio de particula homogéneo, se utiliza
la criba vibratoria, en la cual se alimenta el material proveniente del
proceso de molienda y esta pasa por los tamices respectivos de la
criba, en donde mediante la vibracidn se separa las particulas por

su tamano.

Esquema:
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Tabla 4.5. Hoja de descripcion para silos de almacenamiento

HOJA DE DESCRIPCION N°3
Equipo: Silos de almacenamiento
Etiqueta en planta: SA-01/02/03/04
Norma aplicada al disefio: Norma API 650, Norma Material de disefio: Acero inoxidable
UNE - EN1991 ASTM A 36
Dimensiones del equipo: Parametros de disefio:
Altura seceion conica 0,73 m Numero de silos 4
superior
Altura seccion cilindrica 7,22 m Presion de operacion: 1,18 psig
Altura seccion conica 2,86 m Presion de disefio 29,58 psig
inferior
Altura total 10,80 m Temperatura de 26,20 °C
operacion
Didmetro: 4,00 m Temperatura de disefio 33,00 °C
Didmetro abertura: 1,00 m Relacién H/D 2,7
Angulo techo- didmetro 20,00 ° Capacidad individual 17,25t
Angulo didmetro-seccion 55,00 ° Capacidad total 69,00 t
cénica inferior
Volumen del silo: 105,69 m? Tiempo de contingencia 1 dia
Espesor: 5,0 mm
Esquema:
h. 1 Vi
ha2 d.
V2
ha V3
Principio de funcionamiento: El aserrin de balsa ingresa a los
. silos mediante el empleo de tornillos dosificadores (tornillo sin
Modo de operacion: | . . . .
. . . fin) por la parte superior del mismo, mientras que por la parte
semicontinuo-continuo L p . . o . h
inferior serd descargado hacia los tornillos sin fin que alimentardn
al reactor de torrefaccidn.
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Tabla 4.6. Hoja de descripcion para el reactor de torrefaccion Torbed

HOJA DE DESCRIPCION N°4

Equipo: Reactor de torrefaccién tipo Torbed

Etiqueta en planta: R-001

Norma aplicada al disefio: Norma API 650 Material de diseio: Acero inoxidable AISI 309
Dimensiones del equipo:
Cémara del reactor Entrada de biomasa
Altura 4,40 m Atura tolva 1,68 m
Didmetro mayor tronco de cono 4,40 m Didmetro superior tolva: 2,10 m
Didmetro menor tronco de cono 2,20 m Didmetro inferior tolva 0,84 m
Entrada de nitrégeno Salida de biomasa
Diametro disco difusor: 2,20 m Altura conducto de salida 2,20 m
Altura tapa inferior 2,04 m Ancho del conducto: 1,32 m
Didmetro entrada gas 0,06 m Longitud del conducto 1,50 m
Pardmetros de disefio:
Temperatura de operacién 278,06 °C Presién de operacion 534,67 psi
Temperatura de disefio 306,00 °C Presion de disefio 588,14 psi
Espesor: 5,00 mm Tiempo de residencia 30 min por lote

Esquema:

Salida de gases

Dasco difssor

Entrada de gas

Entrada de biomasa

~ Salida de biomasa

Modo de operacion:
semicontinuo-continuo

Principio de funcionamiento: El aserrin de balsa se alimenta por la
por medio de la tolva, mientras que por la parte inferior de la cdmara
ingresa el nitrégeno gaseoso a la temperatura de 278,00 °C con el fin
de que se genere el lecho fluidizado que permite la torrefaccién de
la biomasa durante 15 min, de la misma manera, los gases generados
durante este proceso salen por la parte superior, y el biocarbén se
descarga por medio del conducto de salida.




Tabla 4.7. Hoja de descripcion para el separador ciclénico
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HOJA DE DESCRIPCION N°5

Equipo: Separador ciclénico

Modelo: AREN 320

Fabricante: TAMA

Etiqueta en planta: SC-001

Dimensiones:
Diametro: 0,32 m
Altura: 1,80 m

Altura entrada de flujo

gaseoso: 1,61 m

Especificaciones:
Flujo gaseoso: 944,27 m*/h

Caida de Presion: 1 250 Pa

Modo de operacion:
semicontinuo-continuo

Principio de funcionamiento: El flujo gaseoso, producto de la
torrefaccion del aserrin de balsa, entra al cicléon en donde las
particulas del biocarbén son separadas del flujo gaseoso debido a

la fuerza centrifuga, para posteriormente ser arrastradas por la

aceleracion de la gravedad a la parte

inferior del equipo.

Esquema

i I —
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Tabla 4.8. Hoja de descripcion para el intercambiador de calor

HOJA DE DESCRIPCION N°6

Equipo: Intercambiador de calor

Modelo: PEGH Short
_ Fabricante: EXHEAT Etiqueta en planta: Q-001
option
Dimensiones: Especificaciones:

Longitud: 1,98 m
Diametro: 0,25 m

Altura: 0,68 m

Flujo masico gaseoso: 59,79 kg/h por lote de produccion
Potencia: 4,40 kW

Temperatura de entrada: 26,20 °C

Temperatura de salida: 278,06 °C

Modo de operacion:

Principio de funcionamiento: El nitrégeno gaseoso ingresa al
intercambiador de calor eléctrico, en donde se requiere que el

fluido se caliente desde la temperatura ambiente hasta la

semicontinuo
temperatura de 278,06 °C, la misma que ingresara hacia el reactor
de torrefaccion.
Esquema:
B 0 ‘C’ (OVERALL) o
_ TERMINAL | 27
7 DIM'A" DIN B
/ - -
LIFTING
EYE
\ ' —LIFTING EYES —, |
1 TT 4 A ] k
- - =
: ? \ =
VESSEL
—
|~ .
DiM 'H' oiM'D DIME’




Tabla 4.9. Hoja de descripcién para el tanque de enfriamiento
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HOJA DE DESCRIPCION N°7

Equipo: Tanque de enfriamiento

Etiqueta en planta: TK-001

Norma aplicada al disefio: Norma API 650, Norma

Material de diseno: Acero inoxidable AISI 309

UNE - EN1991
Dimensiones del equipo: Parametros de disefio:
Altura seccion cilindrica 2,40 m Presion de operacion: 0,43 psig
Altura seccion cénica 0,75 m Presion de disefio 28,87 psig
Altura total 3,15 m Temperatura de operacién 162,00 °C
Diametro: 1,25m Temperatura de disefio 190,00 °C
Didmetro abertura: 0,30 m Relaciéon H/D 2,52
Angulo didmetro-seccién cénica inferior 50,20 ° Tiempo de residencia 30 min por lote
Espesor: 5,00 mm Volumen del Tanque: 3,25 m?
Chaqueta de enfriamiento
Dimensiones del equipo: Pardametros de disefio:
Altura 3,15m Presion de operacion: 19,16 psig
Diametro 1,50 m Presion de disefio 21,08 psig
Espesor 5,00 mm Temperatura de operacién 162,00 °C
Temperatura de disefio 190,00 °C

Esquema:

Principio de funcionamiento: El biocarbén proveniente del reactor de torrefaccion y

Modo de operacion: | del separador ciclonico es alimentado al tanque de enfriamiento, el cual tiene una
Batch chaqueta de enfriamiento en donde circulard agua a temperatura ambiente con el fin de

reducir la temperatura del biocarbén desde 162,00 °C hasta 85,00 °C.
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Tabla 4.10. Hoja de descripcion para los silos de almacenamiento de almidén de trigo

HOJA DE DESCRIPCION N°8

Equipo: Silos de almacenamiento de almidén de trigo

Etiqueta en planta: SA-005

Norma aplicada al disefio: Norma API 650, Norma Material de disefio: Acero inoxidable
UNE - EN1991 ASTM A 36
Dimensiones del equipo: Parametros de disefio:
Altura seccién cénica superior 0,41 m Nudmero de silos 1
Altura seccion cilindrica 2,39 m Presion de operacion: 3,93 psig
Altura seccion cénica inferior 0,88 m Presion de disefio 32,43 psig
Altura total 3,68 m Temperatl.lfa de 26,20 °C
operacion
Didmetro: 1,75 m Temperatura de disefio 33,00 °C
Diametro abertura: 0,44 m Relacion H/D 2,1
Angulo techo- didmetro 25,00 ° Capacidad 10,02 t
Angulo didgmetro-seccién cénica o . . .
C o 45,00 Tiempo de contingencia 1 semana
inferior
Volumen del silo: 6,78 m? Espesor: 5,0 mm
Esquema:
h ! _______..-"’"""“'"‘--..._______ V1
h2 d.
\
hs V3

Principio de funcionamiento: En este silo se cargard
Modo de operacion: Batch de almidén de trigo, el mismo que serd utilizado para el
proceso de mezclado para la formacién del aglutinante.
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Tabla 4.11. Hoja de descripcion para el mezclador de cinta helicoidal

HOJA DE DESCRIPCION N°9

Equipo: Mezclador horizontal de cinta helicoidal

Modelo: MH 40 Fabricante: Stolz Etiqueta en planta: ME-001
Dimensiones: Especificaciones:
Longitud: 4,23 m Volumen requerido: 3,39 m?
Ancho: 1,65 m Volumen qtil: 4,00 m*
Altura: 1,49 m Potencia: 15,00 kW

Peso: 2 350 kg

Tiempo de residencia: 30 min por lote

Principio de funcionamiento: En este equipo se alimentara el
biocarbén proveniente del tanque de enfriamiento, almidén de
trigo y agua, con el fin de que se mezcle el biocarbén con el

>Modo de operacion: ) o )
aglutinante para que se encuentre en las condiciones 6ptimas para

Batch
el peletizado. El mezclador horizontal de cinta helicoidal permite
una mezcla homogénea mediante la rotacién de sus 2 dobles
espiras.

Esquema:

] ] c




Tabla 4.12. Hoja de descripcion para el equipo de peletizacion
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HOJA DE DESCRIPCION N°10

Equipo: Equipo de peletizacién de biocarbon

Modelo: SZLH850

Fabricante: Kingoro Etiqueta en planta: PE-001

Dimensiones:

Longitud: 3,78 m

Ancho: 1,70 m

Altura: 2,95 m

Especificaciones:

Potencia: 220 kW

Peso: 13 000 kg

Tiempo de residencia: 30 min por lote

Longitud del pellet: 12 mm

Modo de operacién:

Continuo

Principio de funcionamiento: En este equipo se alimentara el biocarbén
mezclado con aglutinante de almidén, con el fin de producir pellets. El
material ingresard por la parte superior del equipo, en donde se distribuird
uniformemente en la cimara de peletizacioén debido a la fuerza centrifuga
que este genera; la cdmara de peletizacion estd compuesta por una matriz
con agujeros y por rodillos, los mismos que ejercen la presién para la
formacion de los pellets de biocarb6n. Una vez que salen de la matriz
pasan a la cortadora para lograr obtener la longitud del material que se

requiere.

Esquema:
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Tabla 4.13. Hoja de descripcion para el equipo de ensacado

HOJA DE DESCRIPCION N°11

Equipo: Equipo de ensacado de pellets de biocarbén
Modelo: IABA 600 Fabricante: MF Techno | Etiqueta en planta: E-001
Dimensiones: Especificaciones:

Longitud: 6,14 m
Ancho: 3,66 m

Altura: 3,56 m

Potencia: 8 kW
Velocidad de ensacado: 250 sacos/h
Cantidad por saco: 50 kg

Capacidad: 2 954 kg/h

Modo de operacion:

Principio de funcionamiento: Los pellets de biocarbén son
alimentados por la parte superior del equipo. Mientras que, los
sacos se encuentran en forma de rollo, los mismos que se irdn
desenrollando conforme avance el proceso de ensacado. La

Continuo dosificaciéon se realiza mediante la alimentacién del material a la
tolva en donde se encuentra un volumen determinado de acuerdo
al peso que se requiere en el saco. El equipo se encarga de abrir el
saco, llenarlo y sellarlo.

Esquema:

4740 | 1400 5000 1395 | 1767

3340 ] 1400

(/-,,
1766

4740
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Tabla 4.14. Hoja de descripcion para el compresor centrifugo entrada al intercambiador de
calor

HOJA DE DESCRIPCION N°12
Equipo: Compresor centrifugo entrada intercambiador de calor

Modelo: ST 712 Fabricante: Sullair | Etiqueta en planta: B-001
Dimensiones: Especificaciones:
Longitud: 0,83 m Potencia: 5,89 kW
Ancho: 0,55 m Energia especifica: 319, 29 kJ/kg
Altura: 0,94 m Presion de succion: 14,70 psi

Presion de descarga: 534,79 psi

Peso: 255,80 kg

Principio de funcionamiento: La funcién del compresor
centrifugo es proporcionar energia a la corriente de nitrégeno
Modo de operacién: | €aseoso que ingresa al intercambiador de calor. Para ello, el fluido
se aspira con direcciéon al rodete giratorio, el cual, al ser

Continuo accionado, el dispositivo empuja al fluido hacia fuera del rodete.
De esta manera la presién y la energia cinética del fluido
aumentan.

Esquema:

o

:
_§l§
g
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Tabla 4.15. Hoja de descripcion para el compresor centrifugo intercambiador de calor —
reactor de torrefaccion

HOJA DE DESCRIPCION N°13

Equipo: Compresor centrifugo intercambiador de calor — reactor de torrefaccién

Modelo: ST 1109 Fabricante: Sullair | Etiqueta en planta: B-003
Dimensiones: Especificaciones:
Longitud: 1,00 m Potencia: 10,85 kW
Ancho: 0,62 m Energia especifica: 588,04 kJ/kg
Altura: 1,03 m Presion de succion: 14,70 psi

Presion de descarga: 534,67 psi

Peso: 350,20 kg

Principio de funcionamiento: La funcién del compresor
centrifugo es proporcionar energia a la corriente de nitrégeno
» gaseoso que sale del intercambiador de calor, con direccién al
Modo de  operacion: reactor de torrefaccion. Para ello, el fluido se aspira con
Continuo direccion al rodete giratorio, el cual al ser accionado genera que
las fuerzas centrifugas empujen al fluido hacia fuera del rodete,

por consiguiente, la presién y la energia cinética del fluido

aumentan.

Esquema:

P

:
:
:
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Tabla 4.16. Hoja de descripcion para el compresor centrifugo reactor de torrefaccion —
separador ciclénico

HOJA DE DESCRIPCION N°14

Equipo: Compresor centrifugo reactor de torrefaccién — separador ciclénico

Modelo: LS 110 Fabricante: Sullair | Etiqueta en planta: B-002
Dimensiones: Especificaciones:
Longitud: 2,51 m Potencia: 106,26 kW
Ancho: 1,76 m Energia especifica: 398,49 kJ/kg
Altura: 1,77 m Presion de succion: 14,70 psi

Presion de descarga: 534,85 psi

Peso: 2 730 kg

Principio de funcionamiento: La funcién del compresor
centrifugo es proporcionar energia a la corriente de los gases
» generados en la torrefaccién que salen del reactor Torbed con
Modo de operacion: | ;e ign al separador ciclénico. Para ello, el fluido se aspira con
Continuo direccion al rodete giratorio, el cual al ser accionado genera que
las fuerzas centrifugas empujen al fluido hacia fuera del rodete,
por consiguiente, la presion y la energia cinética del fluido

aumentan.

Esquema:




Tabla 4.17. Hoja de descripcion para el tornillo sin fin molino — criba vibratoria
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HOJA DE DESCRIPCION N°15

Equipo: Tornillo sin fin molino — criba vibratoria

Modelo: 300 x 1500

Fabricante: OTE | Etiqueta en planta: S-001

Dimensiones:
Longitud: 1,50 m
Diametro: 0,30 m

Area del canalén: 0,028 m?

Especificaciones:
Potencia: 0,06 kW
Velocidad de rotacién: 75 rpm

Velocidad de desplazamiento: 0,38 m/s

Modo de operacion: Continuo

Principio de funcionamiento: La funcién principal del
tonillo sin fin es transportar el material particulado
(residuos de madera de balsa) proveniente del molino de
martillos hacia la criba vibratoria. El equipo consta de un
eje de tornillo con palas, en el cual el material es
empujado hacia la criba vibratoria mientras que este

continda girando.

Esquema:

==




245

Tabla 4.18. Hoja de descripcidn para el tornillo sin fin de alimentacién a los silos de
alimentacion y reactor de torrefaccion

HOJA DE DESCRIPCION N°16

Equipo: Tornillo sin fin criba vibratoria — silos de alimentacion y silos de alimentacion — reactor
de torrefaccién

Modelo: HBR 162

Fabricante: OZB

Etiqueta en planta: S-
002/003

Criba vibratoria — silos de alimentacién

Silos de alimentacion — Reactor de torrefaccion

Dimensiones:

Longitud recta:

17,00 m

Longitud inclinada:
11,00 m

Longitud total:
28,00 m
Angulo de

inclinaciéon: 79,00 °
Diametro: 0,32 m

Area del canalén:
0,03 m?

Especificaciones:
Potencia: 1,38 kW

Velocidad de
rotacion: 75 rpm

Velocidad de
desplazamiento:
0,40 m/s

Dimensiones:
Longitud recta:
17,00 m

Longitud inclinada:
8,40 m

Longitud total:
25,40 m

Angulo de

inclinacion: 72,92 °
Diametro: 0,32 m

Area del canalén:
0,03 m?

Especificaciones:
Potencia: 1,12 kW

Velocidad de
rotacion: 75 rpm

Velocidad de
desplazamiento:
0,40 m/s

Modo de operacion:

Principio de funcionamiento: La funcién principal del tonillo sin fin
es transportar el material particulado (residuos de madera de balsa)
proveniente de la criba vibratoria hasta los silos de alimentacién y de
igual manera de los silos de alimentacién hasta el reactor de

Continuo torrefaccion. El equipo consta de un eje de tornillo con palas, en el cual
el material serd empujado hacia los equipos mientras que este continue
girando.

Esquema:
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Tabla 4.19. Hoja de descripcion para el tornillo sin fin de alimentacién al tanque de
enfriamiento, equipo de peletizacion y equipo de ensacado

HOJA DE DESCRIPCION N°17

Equipo: Tornillo sin fin de alimentacién tanque de enfriamiento, equipo de peletizacion y
equipo de ensacado

Modelo: HBR 162

Fabricante: OZB

Etiqueta en planta: S-
004/008/009

Reactor de torrefacciéon — Tanque de
enfriamiento

Mezclador helicoidal — Equipo de peletizacién

. . Especificaciones:
Dimensiones:

Longitud: 4,00 m Potencia: 0,24 kW

. . Especificaciones:
Dimensiones:

Longitud: 4,00 m Potencia: 0,28 kW

¢ Velocidad de ¢ Velocidad de
Angulo de rotacion: 75 rpm Angulo de rotacion: 75 rpm
inclinaciéon: 51,95 ° P21p inclinacion: 56,31 ° ’ P
Diametro: 0,32 m Velocidad .de Diametro: 0,32 m Velocidad fie
desplazamiento: desplazamiento:
, 0,40 m/ . 3 0,40 m/
Area del canalon: ¥ Area del canalon: ;
0,033 m? 0,033 m?
Equipo de peletizacion — Equipo de ensacado
Dimensiones: Especificaciones:

Longitud: 4,00 m
Angulo de inclinacién: 60,00 °

Diametro: 0,32 m

Area del canalén: 0,033 m?

Potencia: 0,56 kW
Velocidad de rotaciéon: 75 rpm

Velocidad de desplazamiento: 0,40 m/s

Modo de
operacion:

Continuo

Principio de funcionamiento: La funcion principal del tonillo sin fin es
transportar el material particulado (biocarbdn) proveniente del reactor de
torrefaccion hasta el tanque de enfriamiento, de igual manera del
mezclador helicoidal hasta el equipo de peletizacién, asi mismo del equipo
de peletizacion hasta el ensacado. El equipo consta de un eje de tornillo
con palas, en el cual el material serd empujado hacia los equipos mientras
que este continue girando.

Esquema:
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Tabla 4.20. Hoja de descripcion para el tornillo sin fin de alimentacién al tanque de
enfriamiento y mezclador helicoidal

HOJA DE DESCRIPCION N°18

Equipo: Tornillo sin fin separador ciclénico — tanque de enfriamiento y silo de almacenamiento
de almidén — mezclador helicoidal

. . . Etiqueta en planta:S-
Modelo: HBRD 822 Fabricante: OZB 005/007
D _ Silo de almacenamiento de almidén —
Separador ciclénico — tanque de enfriamiento .
mezclador helicoidal
. . Especificaciones: Dimensiones: Especificaciones:
Dimensiones:
Longitud: 4,00 m Potencia: 0,07 kW Longitud: 2,50 m Potencia: 0,17 kW
¢ Velocidad de rotacion: Angulo de Velocidad de
Angulo de s on P
S o | 75 pm inclinacion: rotacion: 75 rpm
inclinacion: 51,95 o
36,87
Diametro: 0.19 m Velocidad de Velocidad de
T desplazamiento: Diametro: 0,19 m | desplazamiento:
p ; 0,24 m/s 0,24 m/s
Area del canalén: < p
0012 m? Area del canalon:
’ 0,012 m?

Principio de funcionamiento: La funcién principal del tonillo sin fin es
transportar el material particulado (biocarbén y almidén de trigo)
proveniente del separador ciclénico hasta el tanque de enfriamiento y de

Modo de operacion: | _ _ )
igual manera del silo de almacenamiento de almidén hasta el mezclador

Continuo
helicoidal. El equipo consta de un eje de tornillo con palas, en el cual el
material serd empujado hacia los equipos mientras que este continue
girando.

Esquema:

e
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Tabla 4.21. Hoja de descripcion para el tornillo sin fin tanque de enfriamiento — mezclador

helicoidal

HOJA DE DESCRIPCION N°19

Equipo: Tornillo sin fin tanque de enfriamiento— mezclador helicoidal

Modelo: HBR 130

Fabricante: OZB | Etiqueta en planta:S-006

Tanque de enfriamiento— mezclador helicoidal

Dimensiones:

Longitud: 2,50 m

Angulo de inclinacién: 36,87 °
Diametro: 0,32 m

Area del canalén: 0,033 m?

Especificaciones:

Potencia: 0,13 kW

Velocidad de rotacién: 75 rpm

Velocidad de desplazamiento: 0,40 m/s

Modo de operacion: Continuo

Principio de funcionamiento: La funcién principal del
tonillo sin fin es transportar el material particulado
(biocarbén) proveniente del tanque de enfriamiento hasta el
mezclador horizontal helicoidal. El equipo consta de un eje
de tornillo con palas, en el cual el material serd empujado

hacia el mezclador helicoidal mientras que este continue

girando.

Esquema:




Tabla 4.22. Hoja de descripcion para el equipo generador de nitrégeno
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HOJA DE DESCRIPCION N°20

Equipo: Equipo generador de nitrégeno

Modelo: CN2-80P

Fabricante: CompAir | Etiqueta en planta: GN-001

Dimensiones:
Longitud: 2,45 m
Ancho: 2,00 m

Altura: 0,73 m

Especificaciones:
Potencia: 0,06 kW
Peso: 1 186,00 kg

Tiempo de residencia: 30 min por lote

Modo de operacion:

Continuo

Principio de funcionamiento: En este equipo ingresard el aire
proveniente de un compresor con el fin de separar el nitrégeno del
oxigeno y los demds gases. El nitrégeno se dirigird hacia un tangue
cilindrico cuyas dimensiones son 1,45 m de didmetro y 2,00 m de
altura para almacenarse. De la misma manera, los gases sobrantes
que provienen del aire alimentado se recolectardn en otro tanque

cilindrico que tiene las mismas dimensiones que el anterior.

Esquema:




250

4.4 PLANIFICACION DE LA PRODUCCION

La produccion semanal de los pellets de biocarbon de residuos de madera de balsa
se realizara durante 5 dias, y se efectuara de manera semicontinua puesto que
algunas operaciones unitarias trabajaran de manera continua, mientras que otras

operaciones unitarias trabajaran en modo de operacidn por lotes (batch).

Para la planificacion de la produccion se consideré los tiempos de operacion de los
equipos, los tiempos de llenado y vaciado de los mismos tal como se aprecia en el
diagrama de Gantt de la Figura 4.2.

El tiempo de operacion durante la jornada diaria para el proceso de molienda y
cribado es 14,50 h; mientras que para los procesos que comprenden desde la
generacion de Nz, torrefaccion, separacion, enfriamiento, mezclado hasta el
ensacado del producto, el tiempo de operacién corresponde a 22,38 h tal como se

expreso en la Seccién 4.3.5.

De igual forma, como se detalla en el diagrama de Gantt de la Figura 4.2, la planta
produce 45 lotes de pellets de biocarbén de madera de balsa, los cuales 44 tienen
un valor aproximado de 1 477,00 kg de biocarbon, mientras que el dltimo lote tiene
un valor aproximado de 1 117,79 kg de producto, debido a que este trabaja con un
flujo de 1,40 t/h de material.

Por otro lado, se consider6 que la recepcion tanto de la materia prima, como los
insumos se realizaran los fines de semana.

En la Figura 4.2 se indica el diagrama de Gantt, donde se indican las actividades y
procesos que se realizan durante la jornada laboral diaria en la planta de fabricacion
de pellets de biocarbdén; asi también se puede observar la produccion de los lotes,

donde cada color representa un lote producido.
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4.5 DIAGRAMA DE BLOQUES (BFD) Y DIAGRAMA DE FLUJO (PFD)

En la Figura 4.3 se presenta el diagrama de bloques (BFD) que corresponde al
proceso de fabricacion de pellets de biocarbdn por medio de la torrefaccién de
residuos de madera de balsa. Como se menciond en la Seccion 4.4 la fabricacion
de los pellets de biocarb6n es semicontinuo por lo que la alimentacion de la materia
(residuos de madera de balsa) es de 5 750,00 kg/h para los procesos de molienda,
cribado y alimentacion a los silos de alimentacidn; sin embargo desde el proceso
de torrefaccion hacia delante, los procesos trabajan por medio de lotes (batch). De
esta manera se producen 2 lotes por cada hora de produccion de pellets de
biocarb6n de madera de balsa a partir de 3 700,00 kg/h de residuos de balsa que
son alimentados desde los silos de alimentacion, por lo que, la madera de balsa

restante se encontrara retenida en ellos.

En la Figura 4.4 se indica el diagrama de flujo (PFD), en el cual indican las
condiciones de operacion y especificaciones de los equipos. En la parte superior se
encuentran localizadas las etiquetas de los equipos, en donde se describen el
cédigo de identificacidén, el nombre del equipo, las dimensiones y el valor de la
potencia en caso de requerir. Asi también, en el PFD se describen las lineas de
flujo para cada proceso con su respectivo de identificacidn y la tabla de informacion
para cada linea, en donde se puede observar el flujo masico, caudal, temperatura
de operacion, temperatura de disefio, presién de operacién y presion de disefo.

En la Figura 4.5 se indica la simbologia y nomenclatura de los equipos utilizados
en el diagrama de flujo (PFD), a su vez se presenta la simbologia para las lineas
de proceso con su respectivo color y descripcion.

Finalmente, en la Figura 4.6 se indica la tabla de informacién de las lineas de
proceso presentadas en el PFD a una escala mayor para poder observar la

informacién de manera adecuada.
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Figmra45. Simbologia y nomenclatura utilizada en el PHD
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Figma46. Teblade descripeion de comientes PHD
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Figra 6. Tebla de descripeion de corrientes PRD (contimacién . )




10 {

11 | 12

Corriente No. 13 16 17 18 19
Flujo (kg/h) 2 090,00 778,00 86,00 2 954,00 2 954,00
Flujo (m?/h) 10,45 0,78 0,06 14,77 5,14
T operacion (°C) 85,00 26,20 26,20 26,20 26,20
T operacidn (°F ) 185,00 79,16 79,16 79,16 79,16
P operacion (psi) 14,70 14,70 14,70 14,70 14,70
P operacion (Pa) 101 300,00 101 300,00 101 300,00 101 300,00 101 300,00
T disenio ("C) 85,00 56,91 26,20 26,20 26,20
T diseno (°F ) 185,00 134,44 134,44 79,16 79,16
P disefio (psi) 16,17 16,17 17,64 16,17 16,17
P diseno (Pa) 111 430,00 111 430,00 121 560,00 111 430,00 111 430,00
Aserrin de balsa torrefactado enfriado (kg/h) 2 090,00 - - - -
Agua de enfriamiento (kg/h) - - - - -
Almidén de trigo (kg/h) - - 86,00 - -
Agua de mezclado (kg/h) - 778,00 - _ -
Biocarbdn + almidon (kg/h) - - - 2 954,00 -
Pellets de biocarbdn (kg/h) - - - - 2 954,00
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Figua 46, Tebla de descripoion de corientes PED (continuacién. . )
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4.6 LAYOUT Y VISTA ISOMETRICA DE LA PLANTA

El Layout de la planta permite ver la vista desde la perspectiva superior de la planta

con el fin de observar la distribucion de las instalaciones y los equipos.

En la Figura 4.7 se muestra el Layout de la planta para la produccién de pellets de
biocarbén a partir de la torrefaccion por lecho fluidizado de residuos de madera de
balsa, en donde se puede apreciar la distribucion de las zonas de area de carga y
descargada de materia prima, el almacenamiento de materia prima y producto
terminado, la zona de produccién y las instalaciones del area administrativa.

Por otro lado, en la Figura 4.8 se indica el Layout parcial de la planta, en donde se
puede observar la vista superior de la zona de produccion y la respectiva

distribucién de los equipos con sus dimensiones.

En la Figura 4.9 se muestra la vista isométrica de la planta, donde se puede
observar los planos de elevacion de los equipos utilizados en la produccidén de

pellets de biocarbon.

De igual manera, en la Figura 4.10 se muestra la vista isométrica parcial de la zona
de produccion, la misma que esta separada por secciones. La seccién 1 representa
la vista isométrica de los procesos de molienda, cribado y almacenamiento de los
residuos de madera de balsa en los silos con sus respectivos equipos de transporte
de material. La seccion 2 representa el plano de elevacion para los procesos de
torrefaccién del aserrin de balsa, separacion del biocarbdén de los gases de
torrefaccién por un ciclén, enfriamiento del biocarbon por medio de un tanque de
enfriamiento, el proceso de mezclado de biocarbon con almiddn de trigo y agua, el
proceso de peletizado del material y finalmente el ensacado. La seccién 3
representa la vista isométrica de los procesos de generacién de nitrdgeno,
calentamiento del nitrégeno gaseoso y el ingreso de este gas al reactor de
torrefaccién de lecho fluidizado.
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4.7 DIAGRAMA DE TUBERIAS E INTRUMENTACION (P&ID)

El diagrama de tuberias e instrumentacién (P&ID) es una representacién de los
procesos de produccion la cual ofrece informacion acerca de los equipos, tuberias,
valvulas, sensores y controladores con el objetivo de asegurar una operacion

adecuada dentro de la planta.

En la Figura 4.11 se indica el diagrama de tuberias e instrumentacion (P&ID) de la
planta de produccion de pellets de biocarbdn a partir de la torrefaccion por lecho
fluidizado de residuos de madera de balsa. De igual manera que el diagrama de
flujo (PFD) presentado en la Seccion 4.5, en la parte superior del P&ID se
encuentran localizadas las etiquetas de los equipos de produccién, compresores y
equipos de transporte de material, en donde se muestran la codificacién, nombre,
dimensiones y caracteristicas de los equipos. Asi mismo, en el P&ID se presenta
las lineas de procesos con sus respectivas tuberias las cuales presentan en su

nomenclatura el nimero de tuberia, servicio, especificacién y diametro de la misma.

Ilgualmente, en la Figura 4.11 se puede observar los controles que se emplearon
dentro de la produccién de pellets de biocarbdn. Para el reactor de torrefaccién de
lecho fluidizado se establecié controladores de temperatura y presién que son
manejados a partir de una valvula control que regula el ingreso de en la tuberia de
ingreso de nitrégeno gaseoso al reactor, asi también se consider6 un controlador
de nivel, el cual es controlado mediante el ingreso del material por el tornillo sin fin.
Por otro lado, en el tanque de enfriamiento se estableci6 el empleo de un
controlador de temperatura el cual asegure que el material salga a la temperatura
deseada para lo cual se utilizé una valvula de control que regule el flujo de agua a
la entrada de la chaqueta de enfriamiento, ademas se establecié un controlador de
nivel con el fin de asegurar la alimentacion correcta al tanque.

En la Figura 4.12 se indica la simbologia y nomenclatura de los equipos empleados
en el P&ID. a su vez se presenta la simbologia para las lineas de proceso con su
respectivo color y descripcion.
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Figmra4.12. Simbologia y namenclatura utilizada en el diagramade tuberias e instrumentacion P&ID
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5. ESTUDIO DE PREFACTIBILIDAD ECONOMICA

Dentro del disefio de la planta de produccién de pellets de biocarbon a partir de la
torrefaccion de residuos de madera de balsa, se debe realizar el estudio de
prefactibilidad econémica, en donde se tomara en consideracion la inversion,
costos y gastos, ventas, el flujo de caja los cuales seran presentados en este

capitulo.

5.1 INVERSION

En esta seccion se detallara la inversion fija para la produccion de los pellets de
biocarbén. Para lo cual en la Tabla 5.1. se puede observar los equipos empleados

en la planta con sus respectivos precios.

Tabla 5.1. Precio de los equipos

Equipo Cantidaq | Valer unitario | Precio otal

Molino de martillos 1 34 444,37 34 444,37

Criba vibratoria 1 13 074,86 13 074,86

Silos de alimentacién 4 11 198,57 44 794,27
Intercambiador de calor 1 36 775,49 36 775,49

Reactor de torrefaccion 1 5 995,05 5 995,05
Separador ciclénico 1 5 050,57 5 050,57
Tanque de enfriamiento 1 2 791,54 2 791,54
Mezclador horizontal helicoidal 1 85 175,73 85 175,73

Silo de almacenamiento de almidon 1 2 330,61 2 330,61
Equipo de peletizacién 1 72 263,52 72 263,52
Ensacadora 1 72 432,36 72 432,36

Galp6n materia prima 1 85 000,00 85 000,00
Galp6n producto terminado 1 160 000,00 160 000,00
Sompmeremi e | asonw | s
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Tabla 5.1. Precio de los equipos (Continuacion ...)

. . Valor unitario Precio total
Equipo Cantidad (USD) (USD)
Compresor centrifugo 1ntercamb@dor de 1 5 048,90 5 048,90
calor — reactor de torrefaccién
Compresor ce‘:ntrlfugo entrada 1 5 100,54 5 100,54
intercambiador de calor
Tornillo sin fin molino-criba 1 3 644,58 3 644,58
Tornillo sin fin criba vibratoria — silos de
alimentacion y silos de alimentacién —
reactor de torrefaccion 2 13732,32 27464,64
Tornillo sin fin reactor de torrefaccién —
tanque de enfriamiento, mezclador
helicoidal — equipo de peletizacion y 3 5290,32 15 870,96
equipo de peletizacion — equipo de
ensacado
Tornillo sin fin separador ciclénico —
tanque .de enfrlamle-nt,o y silo de ) 3 801.15 7 602.30
almacenamiento de almidén — mezclador
helicoidal
Tornillo sin fin tanque Qe e.nfnamlento— | 402627 402627
mezclador helicoidal
Generador de nitrégeno 1 65 663,14 65 663,14
Total 779 763,14

Para la inversion fija se debe tener en cuenta el costo del terreno y la construccion
en el sitio. Debido a que la planta se encuentra localizada en la provincia del Guayas
y su territorio cuenta con un area de 4 500 m?, el valor del terreno se encuentra de
450 000,00 USD (Mitula, 2022). Por otro lado, el valor promedio de la construccién
es de alrededor de 1 045,00 USD/m?2, por lo que, para un terreno de 150 m?, el
costo de la construccion es de 156 750,00 USD (Informacionecuador, 2022).

Otros factores a considerar en la inversion fija son el vehiculo para la distribucion y
transporte del producto terminado cuyo valor destinado es 108 000,00 USD
(Chevrolet, 2022), la instalacion y montaje de la planta de produccién, que
representa el 20 % del precio total de los equipos presentado en la Tabla 5.1 (Pesca
y medio ambiente, 2017), y finalmente, el mobiliario y otros activos que son

requeridos en la planta tales como computadoras, escritorios y otros implementos
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necesarios para el trabajo en el area administrativa, los mismos que se destiné un
valor de 50 000,00 USD (Artefacta, 2022). En la Tabla 5.2 se presentan los rubros

para la inversion fija

Tabla 5.2. Inversion fija

Rubro Valor (USD)
Equipos 779 763,14
Terreno 450 000,00
Construccion 156 750,00
Vehiculos 108 000,00
Instalacién y montaje 155 952,63
Mobiliario y otros activos 50 000,00
Total 1700 465,77

5.2 COSTOS Y GASTOS

Dentro de los costos y gastos que se encuentra en una planta existen los costos
directos y costos indirectos. Los costos directos son aquellos que infieren de
manera representativa dentro del proceso y estan relacionados con el producto
(Rincén y Vasquez, 2018, p.53).

Uno de los factores importantes dentro de los costos y gastos directos de la planta
es la energia eléctrica que requieren los equipos para operar. Para ello, se debe
tener en consideracién que el precio de la energia eléctrica varia con respecto a la
ubicacion. De esta manera, debido a que la planta se encuentra situada en la ciudad
de Guayaquil, el precio de esta tiene un valor de 0,064 USD/kW-h (ARCONEL,
2019, p.16). Asi mismo se debe considerar los tiempos de operacién de los equipos,
por lo que el tiempo de operacion para los equipos de molienda, cribado y sus
respectivos tornillos sin fin es de 14,50 h, mientras que para los otros equipos es
22,38 h tal como se menciond en la planificacién de la produccién de pellets de
biocarboén en la Seccién 4.4.
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En la Tabla 5.3 se puede observar los costos de energia eléctrica que ocupan los

equipos de acuerdo con el tiempo de operacion.

Tabla 5.3. Costo de energia eléctrica de los equipos

Tiempo
. Potencia de -
Equipo (kW) operacién kW/d USD/d USD/aiio
(h)
Molino 214,41 14,50 3 109,00 198,98 47 754,29
Criba Vibratoria 6,00 14,50 87,00 5,57 1 336,32
Mezclador horizontal 3,00 22,38 67,14 4,30 1031,27
helicoidal
Maigquina de Pellets 220,00 22,38 4 923,60 315,11 75 626,50
Ensacadora 8,00 22,38 179,04 11,46 2 750,05
Intercambiador de calor 4,38 22,38 98,06 6,28 1 506,23
Tornillo sin fin molino- 0,06 14,50 0,83 0,05 12,81
criba
cTornillo sin fin criba
vibratoria — silos de 1,38 14,50 20,01 1,28 307,35
alimentacion
Tornillo sin fin silos de
alimentacion — reactor de 1,22 22,38 27,30 1,75 419,38
torrefaccion
Tornillo sin fin reactor de
torrefaccion — tanque de 0,24 22,38 5,26 0,34 80,78
enfriamiento
Tornillo sin fin mezclador
helicoidal — equipo de 0,28 22,38 6,16 0,39 94,53
peletizaciéon
Tornillo sin fin equipo de
peletizacién — equipo de 0,56 22,38 12,53 0,80 192,50
ensacado
Tornillo sin fin separador
ciclénico — tanque de 0,07 22,38 1,57 0,10 24,06
enfriamiento
Tornillo sin fin silo de
almacenamiento de 0,17 22,38 3,89 0,25 59,81
almidén — mezclador
helicoidal
Tornillo sin fin tanque de
enfriamiento — mezclador 0,13 22,38 2,98 0,19 45,72
helicoidal
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Tabla 5.3. Costo de energia eléctrica de los equipos (continuacion ...)

Potencia Tiempo de
Equipo (kW) operacion kW/d USD/d | USD/aiio
(1))

Compresor centrifugo
reactor de torrefaccion — 106,13 22,38 2375,16 152,01 36 482,42

separador ciclénico

Compresor centrifugo
intercambiador de calor — 10,85 22,38 242,82 15,54 3729,76
reactor de torrefaccion

Compresor centrifugo

entrada intercambiador de 5,89 22,38 131,82 8,44 2024,73
calor
Generador de nitrégeno 0,055 22,38 1,23 0,08 18,91
Total 582,82 - 11 295,41 722,91 | 173 497,43

Dentro de los costos directos se debe considerar los costos de adquisicion de
materia prima e insumos. Para la primera, se debe tener en cuenta que los residuos
de madera de balsa corresponden a residuos forestales los cuales no tienen un
valor comercial fijo, puesto que sus precios varian en un rango aproximado de 4,00
a 10,00 USD/t (Quinchuela, 2018, p.234), para determinar el costo directo de
materia prima se asumié un precio de 6,00 USD/t. De esta manera, al tener la
estimacion de produccién de 19 872,00 t/afno de madera de balsa, tal como se
indicd en la Seccidn 1.4, se tiene un costo de materia prima de 119 232,00 USD/ano

Por otro lado, uno de los insumos primordiales dentro de la produccién de los pellets
de biocarb6n es el almidén de trigo, cuyo precio comercial es 190,00 USD/t
(PRODUQUIMIC, 2022), debido se emplea 461,92 t/afio de almidén de trigo se
tiene un costo de 87 765,37 USD/ano. Otro insumo es el agua, que es empleado
en los procesos de enfriamiento y mezclado, el cual tiene un costo es 3,79 USD/m3
(Interagua,2022) y debido a que al afio se emplea 31 051,58 m? se tiene un costo
de 117 685,49 USD/ano.

De igual modo, para determinar los costos de la planta se debe tener en cuenta el
salario de los trabajadores, para ello se tom6 como referencia los salarios minimos

de acuerdo a los sectores laborales impuestos por el ministerio de trabajo; por lo
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tanto, para jefes de departamento administrativos y técnicos el salario minimo es
445,89 USD/mes, para analistas de control de calidad, ayudantes técnicos y
administrativos el salario minimo que es 444,82 USD/mes; para operadores
técnicos es 441,65 USD/mes y finalmente para supervisores de produccion vy
administrativos el salario minimo en su sector laboral es 443,77 USD/mes
(Ministerio del Trabajo, 2021).

De esta manera se presenta la Tabla 5.4 donde se detallan los salarios de los
trabajadores de la planta.

Tabla 5.4. Salario de trabajadores

. Salario Salario
Mano de . Salario
obra Cargo Cantidad (USD/mes) total anual
(USD/mes) | (USD/aiio)
Operadores 36 475,00 17 100,00 | 205 200,00
Supervisores de 3 900,00 270000 | 32 400,00
produccién
, Gerente de 1 1 200,00 1200,00 | 14 400,00
Directa produccion
Total 40 257500 | 21000,00 | 252 000,00
Gerente control 1 1 200,00 1200,00 | 14 400,00
de calidad
Analista de
control de calidad 3 750,00 2250,00 | 27 000,00
i Area de 10 600,00 6 000,00 | 72 000,00
Indirecta administrativa ’ ’ ’
Total 14 2 550,00 9450,00 | 113 400,00

Para los gastos adicionales de los salarios de los trabajadores se debe considerar
los aportes al IESS, el cual corresponde al 9,45 % del sueldo los trabajadores
(IESS, 2022), el décimo tercero sueldo el cual corresponde al salario mensual
sumado el aporte al IESS; y el décimo cuarto sueldo que equivale al salario minimo
unificado, es decir 425,00 USD (Ministerio del Trabajo, 2022).

Todos estos gastos adicionales de los salarios se los puede observar de manera
detallada en la Tabla 5.5.



Tabla 5.5. Gastos adicionales de los salarios

Sueldo Aporte al Aporte al Décimo Décimo
Sueldo total
Cargo Cantidad individual IESS (9,45 %) IESS tercero cuarto
(USD/mes)
(USD/mes) USD/mes (USD/aio) (USD/aio) (USD/aiio)
Operadores 36 475,00 17 100,00 1 615,95 19 391,40 17 100,00 15 300,00
Supervisores de
_ 3 900,00 2 700,00 255,15 3061,80 2 700,00 1 275,00
produccién
Gerente de
_ 1 1 200,00 1200,00 113,40 1 360,80 1 200,00 425,00
produccién
Gerente control
1 1 200,00 1200,00 113,40 1 360,80 1200,00 425,00
de calidad
Analista de
control de 3 750,00 2 250,00 212,63 2 551,50 2 250,00 1275,00
calidad
Area de
10 600,00 6 000,00 567,00 6 804,00 6 000,00 4 250,00
administrativa
Total 54 5 125,00 30 450,00 2 877,53 34 530,30 30 450,00 22 950,00
Total, gastos adicionales a los salarios (USD/afio) 87 930,30
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Los costos indirectos son aquellos que no se encuentran relacionados directamente
con los procesos de produccion de los pellets de biocarbdn, tales como la mano de
obra indirecta, los salarios del personal administrativo o material indirecto (Rincén
y Vasquez, 2018, p.53).

El costo de la mano de obra indirecta fue determinado en la Tabla 5.4, sin embargo,
también se debe considerar el costo del material indirecto de los sacos en donde
se almacenaran los pellets de biocarboén. Para el almacenamiento de la fabricacién
anual de pellets de biocarbo6n se requiere de alrededor de 317 330 sacos de papel
Kraft cuyo costo es 0,05 USD/saco (Smurfit kappa, 2021). En la Tabla 5.6 se
muestran los costos directos e indirectos de la planta de produccion de pellets de

biocarbon.

Tabla 5.6. Costos directos e indirectos

Costos directos

Descripcion Costo (USD/ano)
Materia prima (residuos de balsa) 119 232,00
Almidén de trigo 87 765,37
Agua 117 685,49
Mano de obra directa 252 000,00
Gastos adicionales de los salarios 87 930,30
Energia eléctrica 173 497,43
Total 838 110,59
Costos indirectos
Descripcién Costo (USD/ano)
Mano obra indirecta 113 400,00
Material indirecto 15 866,50
Total 129 266,50

En cuanto a los gastos administrativos, se considera los gastos de los servicios
basicos (agua, electricidad, teléfono e internet) del area administrativa; los gastos
en implementos de oficina y papeleria, y gastos en mantenimiento de
computadoras. Los gastos estimados que conciernen al servicio de agua,
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electricidad, teléfono e internet, los implementos de oficina y papeleria, y gastos en
mantenimiento de computadoras e impresoras se ven reflejados en la Tabla 5.7
(Prefectura del Guayas, 2022; Innovaciondigital, 2022).

Tabla 5.7. Gastos administrativos

Descripcion Valor (USD/aiio)
Servicio de agua 6 500,00
Servicio de electricidad 40 000,00
Telefonia e internet 4 000,00
Implementos de oficina y papeleria 4 000,00
Mantenimiento de computadoras e impresoras 850,00
Total 55 350,00

Finalmente, para determinar los gastos de la planta es necesario estimar el costo
de venta, el mismo que se ve reflejados en la distribucion y marketing del producto,
este costo equivale a la 1/15 parte de los ingresos por ventas, por lo que el valor
del costo de ventas es 158 665,25 USD/ afio (Morillo, 2007, p.112). Asi también es
indispensable determinar los gastos por imprevistos que cuyo valor corresponde al
5,75 % de los costos directos (Bohoérquez, 2010, p.297). Por otro lado, se debe
tener en cuenta los gastos por mantenimiento y depreciacion de los equipos; para
el mantenimiento equivale al 6 % del costo de adquisicion de los mismos, mientras
que para la depreciacion se divide el costo de adquisicién de los equipos por el
tiempo de vida util, que el caso de los equipos es 10 anos (Jiménez, 2016, p.131).
En la Tabla 5.8 se presentan los gastos adicionales en donde se indica los gastos

anuales de venta, imprevistos, mantenimiento y depreciacion de equipos.

Tabla 5.8. Gastos adicionales

Descripcion Valor (USD/ano)
Gastos de venta 158 665,30
Imprevistos 48 191,36
Mantenimiento 46 785,79
Depreciaciéon 77976,31
Total 331 619,76
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5.3 VENTAS

El mercado principal para los pellets de biocarbén son las cementeras como
UNACEM, HOLCIM y UCEM puesto que estas emplean coque en sus altos hornos
durante los procesos de produccion. Segun Patricio Diaz, gerente de ecologia
industrial de UNACEM, la empresa ocupa alrededor de 66 000 t/afio de coque, y
este se adquiere a un costo de 150,00 USD/t (Diaz, 2020). De esta manera, se
plante6 que el costo para los pellets de biocarbdn sea igualmente 150,00 USD/t con
el fin de que el valor comercial del producto pueda competir con el del coque. En la
Tabla 5.9 se muestra el ingreso anual por ventas de la planta.

Tabla 5.9. Ventas

Descripcion Valor
Produccion anual (t/afio) 15 866,53
Precio de venta (USD/t) 150,00

Ingresos (USD/aio) 2379 979,50

5.4 ESTUDIOS FINANCIEROS

Este estudio es necesario para determinar la rentabilidad del proyecto, por medio
del flujo de caja y los indicadores de rentabilidad VAN y TIR (Le6n, 2007, p.127).

5.4.1 FLUJO DE CAJA NETO

El flujo de caja neto es un método de andlisis de rentabilidad donde se presenta los
datos econémicos de la planta como la inversion, los ingresos, costos y gastos. Con
estos datos se puede analizar la rentabilidad de un proyecto desde su inicio o
durante su transcurso en caso de modificar los flujos de efectivo (Ledn, 2007, p.28).
En la Tabla 5.10 se indica el flujo de caja neto de la planta, en donde se asume un
tiempo de vida del proyecto de 10 anos, ademas se considera el impuesto sobre
sociedades del 22 % (Mavila y Polar, 2005; IFS, 2018).



Tabla 5.10. Flujo de caja neto

Periodo Ao 0 Ao 1 Ao 2 Ao 3 Ao 4
Rubro (USD) (USD) (USD) (USD) (USD)
Ingreso por ventas - 2 379 979,50 2 379 979,50 2379 979,50 2379 979,50
Costos directos - 838 110,59 838 110,59 838 110,59 838 110,59
Costos indirectos - 129 266,50 129 266,50 129 266,50 129 266,50
Gastos administrativos - 55 350,00 55 350,00 55 350,00 55 350,00
Gasto de ventas - 158 665,30 158 665,30 158 665,30 158 665,30
Imprevistos - 48 191,36 48 191,36 48 191,36 48 191,36
Mantenimiento - 46 785,79 46 785,79 46 785,79 46 785,79
Depreciacion - 77 976,31 77 976,31 77 976,31 7797631
Utiliiil‘fl:;z‘;s de - 1025633,65 | 1025633,65 | 1025633,65 | 102563365
Impuestos (22 %) - 225 639,40 225 639,40 225 639,40 225 639,40
Uﬁli‘:;‘;gg:g)‘;és de - 799 994,25 799 994,25 799 994,25 799 994,25
Depreciacion - 77 976,31 77 976,31 77 976,31 7797631
Inversiones -1 700 465,77 - - - -
Flujo neto -1 700 465,77 877 970,56 877 970,56 877 970,56 877 970,56
Valor actual 170046577 | 789 116,09 709 254,08 637 474,45 572 959,24
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Tabla 5.10. Flujo de caja neto (continuacion ...)

Periodo Ano 5 Ao 6 Ao 7 Ao 8 Ao 9 Ano 10
Rubro (USD) (USD) (USD) (USD) (USD) (USD)
Ingreso por ventas 2379979,50 | 2379979,50 | 2379 979,50 | 2379 979,50 | 2379 979,50 | 2379 979,50
Costos directos 838 110,59 | 838110,59 | 83811059 | 838110,59 | 838110,59 | 838 110,59
Costos indirectos 129 266,50 | 129266,50 | 129266,50 | 129266,50 | 129266,50 | 129 266,50
Gastos administrativos 55350,00 | 55350,00 | 55350,00 | 55350,00 | 55350,00 | 55350,00
Gasto de ventas 158 665,30 | 15866530 | 15866530 | 15866530 | 15866530 | 158665,30
Imprevistos 48191,36 | 4819136 | 4819136 | 48191,36 | 4819136 | 4819136
Mantenimiento 4678579 | 4678579 | 4678579 | 4678579 | 4678579 | 4678579
Depreciacién 7797631 | 7797631 | 7797631 | 7797631 | 7797631 | 7797631
Utilidad antes de impuestos | 1 025 633,65 | 1025633,65 | 1025 633,65 | 1025633,65 | 1025633,65 | 1025 633,65
Impuestos (22 %) 225639,40 | 22563940 | 22563940 | 22563940 | 22563940 | 225639,40
Uﬁ“‘ii;‘:)gzzfo‘;és de 79999425 | 79999425 | 79999425 | 79999425 | 799 994,25
Depreciacién 7797631 | 7797631 | 7797631 | 7797631 | 7797631 | 7797631
Inversiones - - - - - -
Flujo neto 877970,56 | 877970,56 | 87797056 | 877970,56 | 877970,56 | 877 970,56
Valor actual 51497325 | 46285570 | 416012,67 | 373910,37 | 336069,00 | 302 057,34

VAN (USD)

341421643
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5.4.2 INDICADORES DE RENTABILIDAD

Para determinar la factibilidad econémica del proyecto es necesario determinar los
indicadores de rentabilidad (VAN y TIR). El valor actual neto (VAN) consiste en
comprobar si las ganancias logran superar o no el valor de la inversion, de esta
manera, si el valor del VAN presenta un valor superior a 0, el proyecto es rentable,
caso contrario, si el VAN es inferior a 0, el proyecto no tiene rentabilidad (Ledn,
2007, p.123).

Por otro lado, la tasa interna de retorno (TIR), es un indicador de rentabilidad, el
cual se considera como la tasa de interés maxima a la que se puede financiar el
proyecto sin generar pérdidas (Ledn, 2007, p.118). En la Tabla 5.11 se detallan los
resultados de los indicadores de rentabilidad y el tiempo de recuperaciéon de

inversion determinados en el Anexo V.

Tabla 5.11. Indicadores de rentabilidad

Indicador Valor
VAN (USD) 341421643
TIR (%) 50,78 %
Recuperacién de inversion (afios) 3

Con base en los resultados de la Tabla 5.11, se tiene que el VAN presenta un valor
superior a 0, ademas se tiene que el TIR es mayor a la tasa efectiva de descuento
para PYMES, cuyo valor es 11,26 % (BCE, 2022), por lo que se puede deducir que
la implementacién del proyecto es factible puesto que el dinero de la inversion se

recupera en el afo 3.
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6. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

6.1 CONCLUSIONES

Se selecciond como localizacién la ciudad de Guayaquil, debido a que gran
parte de empresas madereras de balsa se encuentran ubicadas en la provincia
del Guayas, ademas la ciudad cuenta con los servicios de agua y energia
eléctrica basicos que permiten desarrollar la produccién de pellets de

biocarbon.

La planta cuenta con equipos como molino, criba vibratoria, silos de
almacenamiento, generador de nitrdgeno gaseoso, intercambiador de calor,
reactor de lecho fluidizado tipo Torbed, ciclon, tanque de enfriamiento, tanque
de mezclado, equipo de peletizacién y ensacadora, que permite operar en la

jornada laboral de 24 horas al dia durante 5 dias en la semana.

El proceso de produccién de pellets de biocarbén planteado trabaja de manera
semicontinua, en el cual los procesos de molienda, cribado trabajan de manera
continua durante 14,50 h, mientras que los procesos que competen desde la
torrefaccidn en adelante trabajan por medio de lotes durante 22,38 h, por lo que
al dia se producen 45 lotes de pelles de biocarbén

La produccién diaria de pellets de biocarbén es 66,11 t; la cual se consigue a
partir de 82,80 t/d de residuos de madera de balsa, obteniendo una produccion
anual aproximada de pelles de 15 866,50 t.

Por medio del estudio financiero del proyecto en un periodo de 10 afios se
determin6 que el VAN tiene un valor de 3414 216,43 USD y el TIR tiene un valor
de 50,78 %, ademas se determind que el tiempo de recuperacion de la inversién
es de 3 anos, lo que permite predecir que la implementacién del proyecto es

factible.
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6.2 RECOMENDACIONES

e Implementar un sistema de recuperacion de vapores mediante la ayuda de un
condensador con el fin de recuperar compuestos tales como agua, metanol, y
acido acético, realizar un tratamiento a ellos y darles un valor agregado a estos

compuestos.

e Implementar un sistema cerrado de recirculacién de agua tanto para el tanque
de enfriamiento como para el tanque de mezclado con el objeto de reutilizar

este recurso.

e Realizar un estudio acerca de la utilizacion de otros residuos de madera con la
finalidad de diversificar las materias primas durante la produccién de pellets de
biocarbon.

e Realizar un estudio acerca de un cambio en el reactor tipo Torbed con uno de
lecho fluidizado convencional, lecho fijo, y lecho mdvil con el objetivo de
comparar su eficacia y determinar qué proceso obtiene mejor rendimiento

energético.

e Efectuar un estudio de prefactibilidad econdmica tomando en cuenta la
ingenieria de detalle, partiendo de la ingenieria conceptual y basica del
presente proyecto con el fin de obtener un estudio mas completo.

e Implementar una planta piloto tomando en consideraciéon las variables del
proceso de produccién y los datos de los equipos que fueron aportados en este
trabajo, con el objetivo de corroborar y validar la informacién del presente

proyecto.
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ANEXO1

DATOS UTILIZADOS PARA LOS CALCULOS EN LOS BALANCES
DE MASA Y ENERGIA

En la Tabla Al.1 se presenta las propiedades del nitrogeno gaseoso a la
temperatura de torrefaccién y del agua de enfriamiento que son utilizados en el
calculo del numero de Reynolds y Nusselt.

Tabla AI.1. Propiedades del nitrégeno gaseoso y agua de enfriamiento

Propiedad Nitrogeno gaseoso | Agua de enfriamiento

Temperatura (T) (K) 493,00 308,50
Conductividad (k)

(W/mx K) 0,0358 0,6256
Densidad (3) (kg/m?) 0,6739 993,42
Viscosidad dinamica P 4

(n) (kg/mx ) 2,58 x 10 7,20 x 10
Prandtl (Pr) 0,70 4,78

Fuente: (Mills, 1997, p. 870, p.874)

Por otro lado, en la Tabla Al.2. se presentan las fracciones masicas de los gases
producidos en el proceso de torrefaccion de aserrin de madera de balsa.

Tabla AL2. Fracciones masicas de gases generados durante la torrefaccion de aserrin de

balsa

Compuesto Fraccion masica
Vapor de agua 0,445
Acido acético 0,164
Organicos (metanol principalmente) 0,141
Didxido de carbono 0,226
Monoxido de carbono 0,023
Hidrégeno 0,001

Fuente: (Stelt et al., 2011, p.3754)
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En la Tabla Al.3 se presentan las propiedades de los compuestos presentes en los
gases generados en el proceso de torrefaccion, asi como también las propiedades
de la mezcla total gaseosa.

Tabla AL3. Propiedades mésicas de cada componente y de la mezcla gaseosa

Compuesto Calor especifico (J/kgx Densidad (kg/m?®)
°C)
Vapor de agua 1916,43 0,515
Acido acético 1189,28 1,049
Orgénicos (metanol principalmente) 1613,85 21,460
Dio6xido de carbono 962,86 1,247
Monéxido de carbono 1 096,37 0,781
Hidrégeno 14 382,50 0,057
Mezcla 1 532,61 3,727
Mezcla total (gases + N)
Densidad (kg/m?) 0,914
Viscosidad (kg/ms) 16,93x107
Calor especifico (J/kgx °C) 1532,61
Peso molecular (kg/kmol) 32,62

Fuente:(*Mills, 1997, pp.869-871; **Perry, 2008, pp.2-28, 2-176, 2-242, 2-298)
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ANEXO II
BALANCE DE MASA

AIL1 BALANCE DE MASA EN EL PROCESO DE RECEPCION DE
RESIDUOS DE MADERA DE BALSA

La planta esta disefiada para ser alimentada con un flujo de 5,75 t/h de residuos de
madera de balsa que corresponde a la corriente 1; por lo que en la Figura All.1 se
presenta el Diagrama del proceso de recepcion de materia prima.

i

Figura AII.1. Diagrama del proceso recepcion de materia prima

Para determinar el valor de la corriente 2 se utiliza la Ecuacion A2.1.
Corriente 1 = Corriente 2 [A2.1]
Donde:
Corriente 1: Flujo masico de residuos de madera de balsa a la entrada de
recepcién = 5,75 t/h

Corriente 2: Flujo masico de residuos de balsa a la salida de recepcion (i/h)

Corriente 1 = 5,75 t/h

Corriente 1 = Corriente 2

Corriente 2 = 5,75 t/h
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AIL2 BALANCE DE MASA EN EL PROCESO DE MOLIDO Y
CRIBADO

En la Figura All.2 se presentan los diagramas de proceso para el molido y cribado
de los residuos de madera de balsa con sus respectivas corrientes (2, 3, 4, 5). Para
ello se considera que el valor de recirculacién para el material es 10 % de la
corriente que pasa por el cribado, debido a que se asume que la molienda trabaja
con una eficiencia del 90 % (Arpi y Calderén, 2010, p.191).

()

—_— MOLIENDA]—> CRIBADO |—»

Figura AIl.2. Diagrama del proceso de molienda y cribado

Para determinar el valor de las corrientes 3, 4 y 5, se utilizan las Ecuaciones A2.2,
A2.3y A2.4.

Corriente 4 = 0,10 x Corriente 2 [A2.2]
Corriente 3 = Corriente 4 + Corriente 2 [A2.3]
Corriente 2 = Corriente 5 [A2.5]

Donde:
Corriente 2: Flujo masico de residuos de balsa que entran al molino =5 750,00 kg/h
Corriente 3: Flujo masico de residuos de balsa que entran a la criba (kg/h)

Corriente 4: Flujo masico de residuos de balsa que recirculan al molino (kg/h)



Corriente 5: Flujo masico de residuos de balsa que salen de la criba (kg/h)

Corriente 4 = 0,10 x 5 750,00 kg/h = 575,00 kg/h

Corriente 3 = 575,00 kg/h + 5 750,00 kg/h = 6 325,00 kg/h

Corriente 5 =5 750,00 kg/h
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AIL3 BALANCE DE MASA EN EL PROCESO DE TORREFACCION
DE ASERRIN DE BALSA

En la Figura All.3 se presenta el diagrama del proceso de torrefacciéon del aserrin

de balsa, en donde se detalla y se calcula los flujos masicos correspondientes para

el mismo.

®

ALMACENAMIENTO
DE ASERRIN DE
BALSA

®

=

DE N2

CALENTAMIENTO I

TORREFACCION

®

\j

Figura AIL.3. Diagrama del proceso de torrefaccion

Para el almacenamiento de la biomasa molida (aserrin de balsa) proveniente de la

corriente 5, se emplearan silos de alimentacién. De igual manera, la alimentacion
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hacia el reactor de torrefaccion se realizara por medio de lotes, por lo que parte del
flujo de aserrin de balsa se alimentara hacia el reactor, mientras que otra parte se
retendrd en los silos alimentacion. Para ello se consideré alimentar 1,85 t de aserrin

balsa cada 30 minutos mediante la corriente 6.

t 60 min
30 min 1h

Corriente 6 = 1,85 % =3,70t/h

Para el balance de masa en el reactor se debe tomar en cuenta el rendimiento
masico durante el proceso de torrefaccion cuyo valor es de 56,58 % (Bermeo, 2018,
p.74), asi mismo, se tiene en consideracion que los gases generados arrastraran
material particulado, por lo que se asumira un valor del 5 % de biocarbdén que sera
trasportado por los gases hacia el separador ciclonico (Trasobares, 2011, p.63).
Para determinar el valor de la corriente 7 se utiliza la Ecuacion A2.6.

Corriente 7 = Corriente 6 X I],, X (1— 0,05) [A2.6]

Donde:

Corriente 7: Flujo masico de biocarb6n que sale del reactor (t/h)

Corriente 6: Flujo masico de aserrin de balsa que entra al reactor = 3,70 t/h

MNm : Rendimiento masico del proceso de torrefaccién de balsa = 56,58 %
(Bermeo, 2018, p.74)

t t
C orriente 7 = 3,70 7 X 0,5658 x 0,95 =1,99 7

Para determinar el valor de las corrientes 9 y 10 se requiere calcular la cantidad de
nitrégeno gaseoso requerido para la realizacién de la torrefaccion de un lote de
produccién, es decir 1,85 t/h de aserrin de madera de balsa. Para ello se toma en
cuenta la velocidad minima de fluidizacién del aserrin cuyo valor es 0,30 m/s;
ademas se considera el uso de tuberia ASTM A53 NPS 26, clase estandar, para la
alimentacion y transporte de nitrdgeno gaseoso de diametro externo de 660 mm
(ASTM A53, 2020, p15). Para determinar el flujo masico del nitrogeno gaseoso se
utilizan las Ecuaciones A2.7 A2.8 y A2. 9.
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ANZ == %X dNZZ [A27]
Qnz = An2 X Uf [A2.8]

mpy>
Prc X =
Qn2 1y,

X R X Ty, [A2.9]

N2

Donde:

Prc  : Presion del reactor Torbed 1,013 x 10° Pa

Qn2 : Flujo volumétrico del nitrégeno gaseoso (m3/s)

Uf : Velocidad minima de fluidizacion de la biomasa 0,30 m/s
Anz : Area de flujo del nitrégeno gaseoso m?2

dnz2 : Didmetro de tuberia por la que circula el nitrégeno gaseoso = 0,64 m (ASTM
A53, 2020, p15).

R : Constante de los gases ideales = 8,314 J/mol k.
Tn2 : Temperatura media del nitrégeno en el reactor = 493 K.
PMnz: Peso molecular del nitrégeno gaseoso = 28 g/gmol

mnz : Flujo masico del nitrégeno gaseoso (g/s)

Vs
ANZ == ZX (0,64' m)z
ANZ == 0,322 mz
Qnz = Anz X Uf
m
Qnz = 0,322m? X 0,30 —

3

m
Qn2 = 0,096 —
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Prc X Qnp X PMy,
R X Ty

My, =

3
1,013 x 105 Pa x 0,096 2 x 28,00 —I_
s gmol

My = 7

—6643g><36005>< 1kg
Mz = B0 X T * 1000 g

Mpo = 239,15 kg/h

Debido a que el proceso de torrefaccion por cada lote dura 15 min (0,25 h), se debe

calcular el flujo masico al tiempo de operacidn, por lo que:

kg
Mpyo = 239,15 T X 0,25

k
mNZ = 59,79 Tg

De igual manera, en una hora de operacién se logra realizar dos lotes de
produccidn, por lo que se debe tomar en cuenta este criterio para el célculo de las
corrientes 9y 10. Para ello se utilizan las Ecuaciones A2.10 y A2.11.

Corriente 9 = my, X 2 [A2.10]
Corriente 9 = Corriente 10 [A2.11]
Donde:

Corriente 9: Flujo masico de nitrégeno gaseoso que ingresa al intercambiador de
calor (kg/h)
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Corriente 10: Flujo masico de nitrogeno gaseoso que sale del intercambiador de
calor (kg/h)

MN2 : Flujo masico del nitrégeno gaseoso por lote de produccion de
biocarbon = 59,79 kg/h

Corriente9 = 59,79kg/h x 2 = 119,58 kg/h
Corriente 9 = 119,58 kg/h
Corriente 10 = 119,58 kg/h

La corriente 8 corresponde a los gases condensables e incondensables generados
durante la torrefaccion tales como diéxido de carbono, monéxido de carbono, acido
acético, vapor de agua, otros organicos (en su mayoria metanol) y trazas de
hidrégeno, ademas se debe adicionar la cantidad de nitrégeno gaseoso y la
cantidad de biocarbdn que sera arrastrado por los mismos gases. Para determinar
la corriente 8 se utiliza la Ecuacién A2.12.

Corriente 8 = Corriente 6 x (1-IN) + Corriente 10 + Corriente 7 x (0,05) [A2.12]

Donde:

Corriente 8 : Flujo masico de los gases totales generados en la torrefaccion (kg/h)
Corriente 10: Flujo masico de nitrégeno gaseoso que entra al reactor = 119,58 kg/h
Corriente 7 : Flujo masico de biocarbdn generado en el reactor = 1 990,00 kg/h
Corriente 6 : Flujo masico de biomasa que entra al reactor = 3 700,00 kg/h

Nm : Rendimiento masico del proceso de torrefaccion de balsa = 56,58 %

] kg kg kg
Corriente 8 = 3 700,00 - X (1-10,5658) + 119,58 —+ 1 990,00 — % (0,05)

. kg
Corriente 8 = 1825,62 n
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Para determinar los flujos masicos de los gases generados se requiere de las
fracciones masicas de cada componente de la corriente de los gases generados en
el proceso de torrefaccion presentados en la Tabla Al.2. Por llo que se utilizan las
Ecuaciones A2.13 a A2.19.

mgtor = Corriente 6 X (1—0,5658) [A2. 13]
mH,0 = mgtor X yH,0 [A2.14]
maac = mgtor X yacc [A2.15]
mor = mgtor X yor [A2.16]
mC0, = mgtor X yCO, [A2.17]
mCO = mgtor X yCO [A2.18]

mH, = mgtor X yH, [A2.19]
Donde:
Corriente 6 : Flujo masico de biomasa que entra al reactor (kg/h)
mgtor : Flujo masico de gases producidos en el reactor (kg/h)
mH20 : Flujo masico de vapor de agua generado en la torrefaccion (kg/h)
macc : Flujo masico de vapor de acido acético generado en el reactor (kg/h)
mor : Flujo masico de vapor de metanol generado en la torrefaccién (kg/h)
mCOz2 : Flujo masico de didéxido de carbono generado en el reactor (kg/h)
mCO : Flujo méasico de monoxido de carbono generado en la torrefaccion

(kg/h)

mH2 : Flujo masico de hidroégeno generado en la torrefaccion (kg/h)
yH20 : Fracciéon masica de vapor de agua = 0,445
yacc : Fraccién masica de vapor de acido acético = 0,164

yor : Fraccién masica de vapor de metanol = 0,141
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yCO2 : Fraccion masica de diéxido de carbono = 0,226
yCO : Fraccién masica de mondxido de carbono = 0,023
yH2 : Fraccion masica de hidrogeno = 0,001

k
mgtor = 3 700,00 Tg x (1—0,5658)

kg
mgtor = 1 606,54 n

kg
mH,0 = 1 606,54 — X 0,445

kg
mH,0 = 714,91 —

kg
maac = 1 606,54 — X 0,164

kg
maac = 263,47 T

kg
mor = 1 606,54 N x 0,141

kg
mor = 226,52 N

kg
mCO, = 1 606,54 — X 0,226

kg
mcC0, = 363,08 -

kg
mCO = 1 606,54 - X 0,023
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kg
mCO = 36,95 -

kg
mH, = 1 606,54 - X 0,001
k
mH, = 1,61 Tg

En la Figura All.4 se presenta el diagrama del proceso del separador ciclénico con

las corrientes 8, 11y 12.

I SEPARADOR
—_—

CICLONICO

®

Figura AIlL4. Diagrama del proceso de separacion
Las corrientes 11 y 12 corresponden a los flujos masicos del material particulado y
los gases a la salida del separador ciclonico, para el calculo de estas se utilizan las
Ecuaciones A2.20 y A2.21.
Corriente 11 = Corriente 7 X 0,05 [A2.20]

Corriente 12 = Corriente 6 X (1 —0,5658) + Corriente 10 [A2.21]

Donde:
Corriente 11: Flujo masico de biocarbdn recuperado (kg/h)
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Corriente 12: Flujo masico de gases a la salida de del ciclén (kg/h)
Corriente 8 : Flujo masico de gases generados en la torrefaccion (kg/h)
Corriente 10: Flujo masico de nitrdgeno gaseoso que entra al reactor = 119,58 kg/h

t t
Corriente 11 = 1,99 7 x (0,05) =0,10 n= 100,00 kg/h

. kg kg kg
Corriente 12 = 3 700,00 7 X (1-0,5658) + 119,54 7= 1726,08 W

AlIlL.4 BALANCE DE MASA EN EL PROCESO DE ENFRIAMIENTO

En la Figura All.5 se puede observar el diagrama del proceso de enfriamiento del
biocarb6n mediante el uso de agua, en donde se indican las respectivas corrientes
de entrada y salida.

O |®

Enfnamlento J

Figura AILS. Diagrama del proceso de enfriamiento

Las corrientes 7 y 11 son los flujos de entrada de biocarb6n al tanque de
enfriamiento, mientras que la corriente 13 corresponde al flujo de salida del mismo.
Por otro lado, las corrientes de 14 y 15 corresponden a la entrada y salida
respectivamente del agua en la chaqueta de enfriamiento.

Para determinar la corriente 13 se utiliza la Ecuacion A2.22.
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Corriente 13 = Corriente 7 + Corriente 11 [A2.22]

Donde:

Corriente 13: Flujo masico de biocarbon que sale del tanque de enfriamiento (kg/h)
Corriente 7 : Flujo masico de biocarbdn que entra al tanque de enfriamiento (kg/h)
Corriente 11: Flujo masico de biocarbdn recuperado que entra al tanque de

enfriamiento (kg/h)

] kg kg kg
Corriente 13 = 1 990,007 + 100,00 - = 2 090,00 -

De igual manera que en el reactor de torrefaccion, el tanque de enfriamiento trabaja
por medio de lotes, es decir 2 lotes produccion de biocarbdn en una hora, con una
carga de 1 045,00 kg de biocarbdn cada media hora.

Por otro lado, para calcular las corrientes 14 y 15 se requiere del flujo masico de
agua de enfriamiento, el cual fue determinado en la Seccion Alll.4 del Anexo lll,
cuyo valor es 2,49 t por cada lote. Para ellos se utilizan las Ecuaciones A2.23 y
A2.24.

Corriente 14 = mwe x 2 [A2.23]
Corriente 14 = Corriente 15 [A2.24]
Donde:
Corriente 14: Flujo masico de agua de enfriamiento que entra a la chaqueta de
enfriamiento (t/h)
Corriente 15: Flujo masico de agua de enfriamiento que sale de la chaqueta (t/h)
Mwe : Flujo masico de agua de enfriamiento por lote de produccion 2,49 t/h

Corriente 14 = 2 x 2,49 = 4,98 t/h = 4 980,00 kg/h

Corriente 15 = 4,98 t/h= 4 980,00 kg/h
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AILS BALANCE DE MASA EN EL PROCESO DE MEZCLADO

En la Figura All.6 se presenta el diagrama de flujo para el proceso de mezclado en
donde se puede observar la corriente 13, entrada de biocarbon proveniente del
proceso de enfriado, las corrientes 16 y 17 que corresponden a las corrientes de
entrada de almidén de trigo y de agua para la posterior formacion del aglutinante, y
la corriente 18 que corresponde a la corriente de salida de la mezcla conformada
por el biocarbdn y el aglutinante.

® @

—>[ MEZCLADO

Figura AIIL6. Diagrama del proceso de mezclado

Asi mismo que los anteriores procesos, el equipo de mezclado trabaja con dos lotes
por cada hora de produccion, por lo que el flujo masico por cada lote de biocarbén,
agua y almidén de trigo a la entrada del mezclador es 1 045,00 kg/h, 389,00 kg/h y
43,00 kg/h respectivamente. Por consiguiente, los flujos masicos de biocarbdn,
agua y almiddén durante la hora de produccién, correspondientes a las corrientes
13, 16 y 17 son 2 090,00 kg/h; 778,00 kg/h y 86,00 kg/h. Por lo que el valor de la
corriente 18 se determina con la Ecuacion A2.25.

Corriente 18 = Corriente 13 + Corriente 16 + Corriente 17 [A2.25]

Donde:

Corriente 13: Flujo masico de biocarbdn que entra al mezclador = 2 090,00 kg/h
Corriente 16: Flujo masico de agua que entra al mezclador = 778,00 kg/h
Corriente 17: Flujo masico de almidon de trigo que entra al mezclador = 86,00 kg/h
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. kg kg kg kg
Corriente 18 = 2 090,00 T + 778,00 T + 86,00 n = 2954,00 T

AIL.6 BALANCE DE MASA EN EL PROCESO DE PELETIZADO

En la Figura All.7 se presenta el diagrama de flujo para el proceso de peletizado
para el biocarbdn torrefactado

—>[ PELETIZADO

Figura AIL.7. Diagrama del proceso de peletizado

Como se puede observar en el Diagrama del proceso de peletizado, la corriente 18
corresponde al flujo masico de entrada de biocarbdn junto con el aglutinante,
mientras que la corriente 19 corresponde al flujo de biocarbdn convertido en pellets.
Para lo cual se utiliza la Ecuacién A.2.26.

Corriente 18 = Corriente 19 [A2.26]
Donde:
Corriente 18: Flujo masico de la mezcla biocarb6n con aglutinante = 2 954,00 kg/h

Corriente 19: Flujo masico de pellets de biocarbdn (kg/h)

. kg
Corriente 19 = 2 954,00 N

AIL7 BALANCE DE MASA EN EL PROCESO DE ENSACADO

En la Figura All.8 se indica el diagrama de flujo en el proceso de ensacado.
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— ™| ENSACADO |—*>

Figura AIL8. Diagrama del proceso de ensacado
Para determinar el valor de la corriente 20 se utiliza la Ecuacion A2.27.

Corriente 19 = Corriente 20 [A2.27 ]

Donde:

Corriente 19: Flujo de masico de pellets de biocarbdn que entra a la ensacadora =
2 954,00 (kg/h)

Corriente 20: Flujo de masico de pellets de biocarbdén que sale del proceso de

ensacado (kg/h)

. kg
Corriente 20 = 2 954,00 n

AIL8 BALANCE DE MASA EN EL GENERADOR DE NITROGENO

En la Figura All.9 se puede observar el diagrama de flujo en la generaciéon de

nitrégeno gaseoso.

[@'
@
[ GENERADOR ]
_©

Figura AIL9. Diagrama del proceso de generacién de nitrégeno
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La corriente 9 es el flujo masico de nitrbgeno gaseoso que se dirige hacia el
intercambiador de calor cuyo valor es 119,58 kg/h. Por otro lado, la corriente 21
corresponde al flujo masico de aire que entra al equipo, mientras que la corriente
22 es la corriente de oxigeno y otros gases que fueron separados del nitrégeno.
Para determinar el valor de las corrientes se debe tener en consideracion que el
nitrégeno equivale el 79 % v/v del aire, mientras que el oxigeno el 21 % (Torres,

2006. P.9). Para ello se emplea las Ecuaciones A2.28 y A2.29.

Corriente9 X 21% X 480,

Corriente 22 = SN, X 79 % [A2.28]
Corriente 21 = Corriente 9 + Corriente 22 [A2.29]
Donde:
Corriente 9 : Flujo masico del nitrogeno gaseoso = 119,58 kg/h
Corriente 21: Flujo masico del oxigeno (kg/h)
Corriente 22: Flujo masico del aire (kg/h)
ON2 : Densidad del nitrégeno gaseoso a la temperatura ambiente de
299,20 K = 1,138 kg/m3 (Mills, 1997, p.870)
do2 : Densidad del oxigeno a la temperatura ambiente de 299,20 K =

1,299 kg/m3 (Mills, 1997, p.871)

119,58 kTg X 21% x 1,299 k_g3
m

1,138 X9 % 7994,
m

Corriente 22 =

. kg
Corriente 22 = 36,28 n

. kg kg
Corriente 21 = 119,58 T + 36,28 T

. kg
Corriente 21 = 155,86 A
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ANEXO III

BALANCE DE ENERGIA

Para realizar el balance de energia es necesario determinar el valor de los flujos de
entalpias de las corrientes de entrada y salida correspondientes a cada proceso,

con la Ecuacion A3.1.
Hn =mn X cpn X (Tn — Tref) [A3.1]

Donde:

n : Numero de la corriente

Hn : Flujo de entalpia correspondiente a la corriente n (kJ/h)
mn : Flujo masico correspondiente a la corriente n (kg/h)

cpn: Calor especifico del material correspondiente n (kd/kg °C)
Tn : Temperatura correspondiente a la corriente n (°C)

Tn : Temperatura de referencia = 0,00 °C

AIIL.1 BALANCE DE ENERGIA EN EL PROCESO DE RECEPCION
DE RESIDUOS DE MADERA DE BALSA

Las corrientes de entrada y salida para el proceso de recepcién de materia prima
corresponden a las corrientes 1y 2 respectivamente presentadas en la Figura All.1;
y el balance de energia se aplica mediante la Ecuacién A3.1.

Hl1=ml X cpl x (T1—"Tref)

H2 =m2 X cp2 X (T2 —Tref)

H1 = H2
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Donde:

H1 : Flujo de entalpia de la corriente 1 (J/h)

m1 : Flujo masico de la corriente 1 = 5,75 t/h =5 750,00 kg/h

cp1: Calor especifico de la biomasa (J/kg °C), cuyo valor para residuos de madera
de balsa es 0,58 cal/g °C = 2 424,4 J/kg °C (MAE, 2014, p.41)

T1 : Temperatura de la corriente 1 = 26,20 °C

Tref: Temperatura de referencia = 0,00 °C

H1=575000k—g>< 24244 J
7 h " kg °C

x (26,20 — 0,00) °C

H1 = 3,65 x 108 % =101 454,40 W

H1 =101 454,40 W

i =101 454,40 W

H2 = 3,65 x 108 A

AIIL2 BALANCE DE ENERGIA EN EL PROCESO DE MOLIENDA Y
CRIBADO

Para el balance de energia en el proceso de molienda y cribado se requiere calcular
los flujos de entalpias que corresponden a las corrientes 3, 4, y 5 presentadas en
la Figura All.2. Por lo que los flujos de entalpia para cada corriente calculan con la
EcuaciénAS.1.

H3 =m3 X cp x (T —Tref)

H4 =m4 X cp x (T —Tref)

H5 =m5 X cp x (T — Tref)
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Donde:

H2 : Flujo de entalpia de la corriente 2 (J/h)

H3 : Flujo de entalpia de la corriente 3 (J/h)

m2: Flujo masico de la corriente 2 = 5,75 t/h =5 750,00 kg/h

m3: Flujo masico de la corriente 3 = 6,325 t/h = 6 325,00 kg/h

H4 : Flujo de entalpia de la corriente 4 (J/h)

m4 : Flujo masico de la corriente 4 = 0,575 t/h = 575,00 kg/h

H5 : Flujo de entalpia de la corriente 5 (J/h)

m5 : Flujo masico de la corriente 5 = 5,75 t/h = 5 750,00 kg/h

cp : Calor especifico de la biomasa (J/kg °C), cuyo valor para residuos de madera
de balsa es 0,58 cal/g °C = 2 424,4 J/kg °C (MAE, 2014, p.41)

T :Temperatura de la corriente = 26,20 °C

. k
H3 =6 325,00 59« 24244 I X (26,20 —0,00) °C
h kg °C

H3 = 4,02 x 108 % =111599,85W

H3 =111599,85 W

. k
H4 = 575,00 ~2 x 2 424,4 AN (26,20 — 0,00) °C
h kg °C

H4 = 3,65 x 107 % =1014540W

H5=575000k—g>< 24244 J
" h " kg°C

X (26,20 — 0,00) °C

H5 = 3,65 x 108 % =101 454,40 W
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AIIL.3 BALANCE DE ENERGIA EN EL PROCESO DE
TORREFACCION DE ASERRIN DE BALSA

Para realizar el balance de energia en el proceso de torrefaccion se requiere
determinar la temperatura de entrada y de salida de nitrégeno gaseoso (N2) al
reactor de lecho fluidizado Torbed. Debido a que la operacidén del reactor es por
medio de lotes, se considerara este criterio para el calculo de las temperaturas.

Para ello se utilizan las Ecuaciones A3.2 a A3.5.

Qtor = QN, [A3.2]
Qtor = mbm X cpbm x (Ttor — Tamb) + mbm X AHtor [A3.3]

(TeNZ + TSNz)
2

TmN, = [A3.5]

Donde:

Qtor : Flujo de energia necesaria para la torrefaccidon de aserrin de balsa (W)

QN2 : Flujo de energia del gas nitrégeno para realizar la torrefaccién (W)

mbm: Flujo masico de aserrin de balsa que entra al reactor Torbed por lote de
produccién = 1 850,00 kg/h

cpbm: Calor especifico de la biomasa = 2 424,40 J/kg °C (MAE, 2014, p.41)

Ttor : Temperatura a la que se realiza la torrefaccién, cuyo valor es 220 °C
(Bermeo, 2018, p.74)

Tamb: Temperatura ambiente, cuyo valor es 26,20 °C

AHtor: Entalpia especifica de reaccion de torrefaccidon de aserrin, la cual tiene un
valor de 21,5 kd/kg (Hsin Chen, 2015, p.177).

TeN2 : Temperatura del gas nitrégeno al entrar al reactor (°C)

TsN2 : Temperatura del gas nitrégeno a la salida del reactor (°C)
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TmN2: Temperatura media del gas nitrégeno dentro del reactor (°C)
_ kg J o kg ]
Qtor = 1 850,00 — X 2 424,40 — x (220,00 — 26,20) °C + 1 850,00 —= x 21 500 —
h kg °C h kg
Qtor = 9,09 x 108 %= 252 498,60 W

El flujo entalpia de la corriente del aserrin de balsa que ingresa al reactor se calcula
mediante la Ecuacion A3.1.

kg J
= —= X 24244 26,20 — °
Hg = 1850,00 = X 40 kg°Cx (26,20 — 0,00) °C
Hg = 1,17 x 1081 =32641,85W

h

De igual manera, para calcular la energia del nitrégeno gaseoso durante la
torrefaccidn se requiere obtener los valores del area lateral del reactor, la longitud
caracteristica, el numero de Nusselt, el valor del parametro Reynolds, y el

coeficiente de conveccidn del nitrégeno en el reactor.

AIIL3.1 CALCULO DEL AREA LATERAL DEL REACTOR

Para determinar el valor del area lateral del reactor de lecho fluidizado Torbed se
emplea la Ecuacién A3.6.

Al =1 X (DTM) X Jhrz + (g — %)2 [A3.6]
Donde:

Al: Area lateral del reactor Torbed (m2)

D : Diametro mayor del tronco de cono de la camara del reactor = 4,40 m
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d : Diametro menor del tronco de cono de la camara del reactor = 2,20 m

hr: Altura de la camara del reactor = 4,40 m

4,40m + 2,20 m 440m 2,20 m\?
Al=n><< - )x (4,40m)2+( - )

Al = 47,02 m?

AIIL3.2 CALCULO DE LA LONGITUD CARACTERISTICA

Para el célculo de la longitud caracteristica cuando se trabaja con lecho fluidizado
se requiere determinar dos parametros los cuales son la fraccién de vacio del lecho
(ev) y el area especifica, el cual es el area de transferencia por unidad de volumen
del lecho (Mills, 1997, p.336). Para ello se emplean las Ecuaciones A3.7, A3.8 y
A3.9.

_ Vlecho — Vb [A3.7]
¥ T Vlecho '
6X (1—¢v
L Chul)) [A3.8]
dp
ev
L'=6x— [A3.9]

Donde:

Vlecho: Volumen que ocupa el lecho = 23,13 m3

Vb : Volumen que ocupa la biomasa = 9,25 m3

dp : Diametro de particula = 0,0017 m

ev : Fraccion de vacio del lecho

a : Area especifica del lecho (m™)

L* : Longitud caracteristica de para lecho fluidizado (m)
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_B313m? - 9250m® _
&= 23.125 m3 -

_ 6% (1-0,6)
©0,0017

a=1411,76 m™?

0,6

* X — '
L 6 1411,76 m~1

L* =255 x1073m

AIIL3.3 CALCULO DEL NUMERO DE REYNOLDS
El valor del numero de Reynolds se determina mediante la Ecuacién A3.10.

uf X Oy, X L*
Re = f X Onz [A3.10]
Hn2

Donde:

uf : Velocidad minima de fluidizacién (m/s) = 0,30 m/s

ON2: Densidad del nitrégeno gaseoso, cuyo valor es 0,6739 kg/m?3 (Mills, 1997,
p.870)

UN2z: Viscosidad dinamica del nitrégeno gaseoso = 2,577 x 10°kg/m s (Mills, 1997,
p.870)

L* : Longitud caracteristica de para lecho fluidizado = 2,55 x 103 m

0,30 Zx 0,6739 X9 x 255 x 1073 m
Re = S m

= 20,005

2577 x 10-5 X4
ms
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AIIL3.4 CALCULO DEL NUMERO DE NUSSELT

Para el calculo de Nusselt se requiere del valor de Reynolds ya que para el flujo a
través del lecho se utiliza la Ecuacién A3.11 (Mills, 1997, p.362):

Nu = (0,5x Re'/? + 0,2 x Re?/3) x pri/3 [A3.11]

Solo si:

20 <Re <10*y 0,5 <Pr<20

Donde:

Re: Numero de Reynolds = 20,005

Pr : Naomero de Prandtl de nitrégeno gaseoso, el cual tiene un valor de 0,7 (Mills,
1997, p.870)

Nu: Numero de Nusselt

Nu = (0,5 % 20,0052 4+ 0,2 x 20,005%/3) x 0,7%/3

Nu = 3,294

AIIL3.5 CALCULO DEL COEFICIENTE DE CONVECCION DEL NITROGENO
GASEOSO

Para el calculo del coeficiente de conveccion del nitrbgeno gaseoso se utiliza la
Ecuacién A3.12.

Nu X ky,

hN, = [A3.12]



336

Donde:

hN2: Coeficiente de conveccion para el gas nitrégeno (W/m? K)

Nu : Numero de Nusselt = 3,294

kNz: Conductividad del gas nitrégeno, cuyo valor es 0,0358 W/m K (Mills, 1997,
p.870)

L* : Longitud caracteristica para EL lecho fluidizado = 2,55 x 103 m

3,294 x 0,0358 W
mK

hNz = 255 x 10-3 m

N, = 46,2
RN, = 46,25 ——

AIIL3.6 TEMPERATURAS DE ENTRADA Y SALIDA DE NITROGENO DEL

REACTOR

Para el calculo de las temperaturas de las corrientes de entrada y salida de

nitrdgeno del reactor se utilizan las Ecuaciones A3.4 y A3.5.

QNZ = hNZ X Al X (TeNz - TSNz)

Al despejar:

(TeN, — TsN,) = _QN:
2 27 hN, x Al
252 498,60 W
(TeNz - TSNz) - W
46,25 —— X 47,02 m?
m+- K

(TeN, — TsN,) = 116,109 °C

Por otro lado, con la Ecuacion A3.5:
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TeN, + TsN.
Tmsz( 22 2)

Al despejar:
TeN, + TsN, = 2 X TmN,
TeN, + TsN, = 2 x 220,00 °C
TeN, + TsN, = 440,00 °C
Al resolver el sistema de ecuaciones se tiene:
TeN, = 278,06 °C

TsN, =161,95°C =~ 162,00 °C

AIIL3.7 CALCULO DEL FLUJO DE ENTALPIA DE LOS GASES DE SALIDA
Para el célculo del flujo de entalpia se requiere del flujo masico por lote producido
de los gases generados durante la torrefaccion, calor especifico de la mezcla y la

temperatura de salida de los gases, la cual es el mismo valor de la temperatura de
salida del nitrégeno gaseoso. Para ello se utilizan las Ecuaciones A3.13 y A3.14.

Hgases = I’hgases X CPgases X (Tgases - Tref) [A3-1 3]

Hy, = iy, X cpya X (Tyz — Trer) [A3.14]

Donde:
Hgases : Flujo de entalpia de gases de salida del reactor (J/h)
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mgases: Flujo masico de gases de salida del reactor Torbed por lote de produccion =
852,71 kg/h

Cpgases: Calor especifico de mezcla de la corriente de salida de los gases del reactor

=1 532,61 J/kg°C (Mills, 1997, pp.869-871)

Tgases: Temperatura de salida de los gases = 162,00 °C

Hn2  : Flujo de entalpia del nitrégeno gaseoso a la salida del reactor (J/h)

mn2 : Flujo masico del nitrégeno gaseoso a la salida del reactor por lote de
produccién = 59,79 kg/h

cpne : Calor especifico del nitrégeno = 1 047,50 (J/kg°C) (Mills, 1997, p.870)

Tn2 @ Temperatura del nitrbgeno gaseoso a la salida del reactor de lecho fluidizado
=162,00 °C

Tret : Temperatura de referencia = 0,00 °C

: kg J .
Hyases = 852,71 = X 153261 757 x (162,00 ~0,00) °C

: J
Hgases = 2,12  10° = 58809,20 W

. kg Ji
Hy, = — X 104 X (162,00 — 0,00) °C
w2 = 5979 — 047,50 Ta°C (16 )
: 2 _
Hyz = 1,01x 1073 = 281748 W

Al sumar los dos flujos de entalpia se tiene el valor del flujo de entalpia de la
corriente 8, el cual corresponde al flujo de entalpia de todos los gases que salen

del reactor.

Hg =2817,48 W + 58 809,20 W = 61 626,71 W

Hg = 61 626,71 W
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AIIL3.8 BALANCE DE ENERGIA EN EL INTERCAMBIADOR DE CALOR

Una vez determinadas las temperaturas del gas nitrdgeno en el reactor de lecho
fluidizado, se puede determinar la energia necesaria para elevar la temperatura del
gas desde temperatura ambiente hasta la temperatura a la que entra al reactor
mediante las Ecuaciones A3.15, A3.16 y A3.17.

Ho = iy, X cpyz X (To — Trer) [A3.15]
Hip = thyy X cpyz X (Tyo — Trer) [A3.16]
QIQNZ = H10 - H9 [A3.17]

Donde:

Qianz: Flujo de energia producida dentro del intercambiador de calor (J/h)

mn2 : Flujo masico de nitrogeno durante lote de produccidon = 59,79 kg/h

cpne2 : Calor especifico del nitrégeno = 1 047,50 (J/kgx °C) (Mills, 1997, p.870)

T9 : Temperatura ambiente = 26,20 °C

T10 : Temperatura del gas nitrégeno al entrar al reactor = 278,06 °C

Ho : Flujo de entalpia del nitrégeno gaseoso a la entrada del intercambiador de
calor (W)

Hio : Flujo de entalpia del nitrégeno gaseoso a la entrada del reactor (W)

Tret : Temperatura de referencia = 0,00 °C

: kg ]
Hy, = 59,79 —= x 1 047,50 x (278,06 — 0,00)°C
10 A kg°C ( )

Hyo = 1,74 x 107 % = 483747 W

. kg Ji
= — X — X - °
Hqg 59,79 n 1 047,50 kg°C (26,20 — 0,00)°C
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Ho = 1,64 x 10°

J
—~=45581W
h

Qronz = 4837,47W — 455,81 W = 4381,66 W

AIIL3.9 BALANCE DE ENERGIA EN EL SEPARADOR CICLONICO

Para realizar el balance de energia en el ciclébn se considerar que los flujos de
entalpia de las corrientes 8, 11 y 12 presentadas en la Figura All.4. Ademas, se
tiene que tomar en cuenta los datos de los flujos de entalpia de los gases. Para el
balance de energia en el cicldén se utilizan las Ecuaciones A3.18, A3.19 y A3.20.

Hy; = myy X cpyg X (T — Tref) [A3.18]
Hg = Hgases + HNZ [A319]
H8 = H11 + H12 [A320]

Donde:

H11 : Flujo de entalpia del biocarbon a la entrada del ciclon (J/h)

m11: Flujo masico del biocarbdn a la entrada del ciclén por lote de produccién =
50,00 kg/h

cp11: Calor especifico del biocarbén a la entrada del ciclén = 2 424,40 J/kg °C (MAE,
2014, p.41)

T :Temperatura del biocarbén a la entrada del ciclon = 162,00 °C

Tret : Temperatura de referencia = 0,00 °C

Hy, = 50,00 9 x 242440 -2
" h " kg°C

X (162,00 — 0,00) °C

Hy; = 1,96 x 107% = 545490 W
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Para determinar el flujo de entalpia de la corriente 8 se considera el flujo de entalpia

de gases y nitrégeno que fueron calculados en la Seccion Alll.3.7.

H8 = Hgases + HNZ
: _ s ] _
Hygases = 2,11 x 10 o 58 809,23 W

H8 = 6162671 W
H12 = Hs - H11

Hy, =61626,71W — 545490 W =56 171,8 W

AIlL4 BALANCE DE ENERGIA EN EL PROCESO DE
ENFRIAMIENTO

AIIL4.1 CALCULO DEL FLUJO MASICO DEL AGUA DE ENFRIAMIENTO

El biocarbén se debe enfriar desde la temperatura de 162,00 hasta 85,00 °C
aproximadamente, para lo cual se empleara agua en este proceso. Por lo que para
determinar la cantidad de agua se aplica el balance de energia en el tanque de
enfriamiento, como resultado se tiene la Ecuacion A3.21.

My X CPpe X (Tebc - stc) = My, X CPye X (Tswe - Tewe) [A321]
Donde:

mbc : Flujo masico del biocarbdn a la entrada del tanque de enfriamiento por lote de
produccién = 1 045,00 kg/h
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cpowe: Calor especifico del biocarbén = 2 424,4 J/kg °C (MAE, 2014, p.41)

Tenc: Temperatura del biocarboén al ingreso del tanque de enfriamiento = 162,00 °C
Tsbe: Temperatura del biocarboén a la salida del tanque de enfriamiento = 85,00 °C
cpwe: Calor especifico del agua de enfriamiento = 4 174,00 J/kg °C (Mills, 1997,
p.874)

Tewe: Temperatura del agua de enfriamiento al ingreso de la chaqueta = 26,20 °C
Tswe: Temperatura del agua de enfriamiento a la salida de la chaqueta = 45,00 °C

mwe : Flujo masico de agua de enfriamiento por lote de produccion (kg/h)

kg J
1 045,00 — x 2 424,40 X (162,00 — 85,00) °C
J o
= Mye X 4 174,00 kg_oc X (45,00 - 26,20) C
kg

thye = 2 486,00 —

AIIL4.2 CALCULO DEL TIEMPO DE ENFRIAMIENTO DEL BIOCARBON

Para el calculo del tiempo de enfriamiento para el biocarb6n dentro del tanque
desde la temperatura entrada al mismo hasta 85,00 °C se requiere realizar los

siguientes célculos.

AIlIL4.2.1 Calculo de longitud caracteristica para la chaqueta de enfriamiento

Para el célculo de la longitud de la caracteristica de la chaqueta de enfriamiento se
emplea la Ecuacion A3.22 (Holman, 1998, p.248).

Lt = DI? — de? A3.22
Donde:

L*: Longitud caracteristica de la seccion anular del tanque de enfriamiento (m)
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DI: Diametro interno de la chaqueta de enfriamiento = 1,50 m

de: Diametro externo del tanque de enfriamiento = 1,26 m

_ (1,50m)? — (1,26 m)?
B 1,26 m

L*

L*=0,53m

AIll.4.2.2 Calculo de Reynolds

El numero adimensional Reynolds se calcula mediante la Ecuacion A3.10, con las
respectivas propiedades del agua de la chaqueta de enfriamiento, a la temperatura
media del fluido.

vw X 8§, X L*
Re = [A3.10]
Hw

Donde:

Re: Numero de Reynolds para el agua de enfriamiento

vw: Velocidad del agua de enfriamiento = 1,50 m/s. (McCabe, 2007, p. 209)

dw: Densidad del agua a la temperatura media = 993,42 kg/m3 (Mills, 1997, p.874)

uw: Viscosidad dinamica del agua a la temperatura media = 7,2 x 10#kg/m s (Mills,
1997, p.874)

L*: Longitud caracteristica de la seccion anular para la chaqueta de enfriamiento
=0,53m

1,507 x 993,42 X9 % 053 m
Re = S m

720 x 10-+ X9
ms

Re = 1,097 x 10°
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AIll.4.2.3 Calculo del nimero de Nusselt

Para el calculo de Nusselt se requiere de la Ecuacion A3.23 del modelo de flujo

alrededor de un cilindro (Mills, 1997, p.298), tal como se expresa a continuacion:

ool Ut
[LIES

0,62 X Rel/2 x pri/3 Re
X |1+ ( )

Nu=0,3+ _—
042% 2,82 x 105
, 3

1+(W) ]

[A3.23]

Para lo cual:
4 x 10°> < Re < 5 x 10°
Pr > 0,5
Donde:
Nu: Numero de Nusselt

Re: Numero de Reynols para el agua de enfriamiento = 1,097x10°
Pr: Naomero de Prandtl para el agua de enfriamiento = 4,78 (Mills, 1997, p.874)

Ul

Nu=0,3+

5
0,62 x (1,097 x 10%)1/2 x 4,781/3 (1,097 X 106>§

N 2,82 x 10°
0,4 \3
L ()|

Nu = 2 746,20

AIIL4.2.4 Calculo del coeficiente de conveccion del agua de enfriamiento

El coeficiente de conveccidn del agua de enfriamiento se calcula con la Ecuacion
A3.12.
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Nu X k,,
hw=—"F"Y%
w T

Donde:

hw: Coeficiente de conveccion para el agua de enfriamiento (W/m? K)

Nu: Numero de Nusselt = 2 746,20

kw : Conductividad del agua de enfriamiento = 0,6256 W/m K (Mills, 1997, p.874)
L* : Longitud caracteristica de la seccién anular para la chaqueta de enfriamiento

=0,53m
2 746,20 X 0,6256 W
hw = m K
0,53m
hw = 3 241,
w =3 55 —

AIlIl.4.2.5 Calculo del area de transferencia

Para calcular el area de transferencia se debe determinar el area lateral de la
seccion conica y el area lateral de la seccidn cilindrica del tanque de enfriamiento
con las Ecuaciones A3.24, A3.25 y A3.26.

(Dte + dte) Dte — dte\?
Alen = X — X hcn? + (T) [A3.24]
Alcl = X Dte X hcl [A3.25]
Atr = Alcen + Alcl [A3.26]

Donde:
Alcn: Area lateral de la seccién cénica (m2)

Alcl : Area lateral de la seccién cilindrica (m2)
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Atr : Area de transferencia (m>2)

Dte : Diametro de cilindro del tanque de enfriamiento = 1,25 m

dte : Diametro inferior de la seccidn conica del tanque de enfriamiento = 0,30 m
hcn : Altura de la seccién conica = 0,75 m

hcl : Altura de la seccion cilindrica = 2,40 m

(1,25 + 0,30) 1,25 — 0,30\°
Alen = T X —— 0,752 + (T)

Alcn = 2,16 m?
Alcl =t x 1,25 % 2,40
Alcl = 9,43 m?

Atr = 2,16 m? + 9,43 m?

Atr = 11,59 m?

AIIL4.2.6 Determinacion del tiempo de enfriamiento

El tiempo necesario de enfriamiento sera calculado mediante el balance de energia,
en donde se determina la temperatura en funcién del tiempo, tal como se indica en
la Ecuacion 3.27.

ATy,

hw x Atr x (Tm,,e — Tmy.) = My X CPpe X R

[A3.27]

Donde:
Atr : Area de transferencia = 11,59 m?2

hw : Coeficiente de conveccion para el agua de enfriamiento = 3 241,55 W/m?K
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Tmwe: Temperatura media del agua de enfriamiento en la chaqueta = 35,50 °C

Tmoc: Temperatura media del biocarbon en el tanque de enfriamiento (°C)

moe : Flujo masico del biocarbdn a la entrada del tanque de enfriamiento por lote
de produccién = 1 045,00 kg/h

cpoe : Calor especifico del biocarbon = 2 424,40 J/kg °C (MAE, 2014, p.41)

dTpc

ol Diferencial de temperatura del biocarbon con respecto al tiempo (°C/h)

11 669 588,29

% X 11,59 m? x (35,50 — Tm,,)°C

kg ] dTbc
=104 — X 24244 X —
045,00 —= % 'Okg°C o

Al despejar se tiene la Ecuacion A3.28.

dTy.

dt

=53,39 X (35,50 — Tm,.)°C [A3.28]

Por lo que al ingresar los datos y ecuaciones en el Software Matlab se obtiene la
gréfica de la temperatura del biocarbdn con respecto al tiempo durante el proceso
de enfriamiento presentado en la Figura Alll.1.

Tiempo de enfriamiento
180 - : 2
160 |
140
£ 120
8
=
® 100
o
=3
& 80f
’—.
60 o
40 |
2 i { | | |
0 0.2 0.4 0.6 0.8 1 1.2
Tiempo (h)

Figura AIIIL.1 Variacién de temperatura del biocarbén durante el proceso de enfriamiento
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Como se puede apreciar en la Figura A.lll.1, la temperatura del biocarb6n esperada

de 85,00 °C se alcanza en alrededor de 0,1 h.

AIIL4.3 CALCULO DE LAS ENTALPIAS DEL PROCESO DE ENFRIAMIENTO
DEL BIOCARBON

AIllL.4.3.1 Calculo de los flujos de entalpias en la chaqueta de enfriamiento

Para determinar el valor de los flujos de entalpia por lote de produccion del fluido
de enfriamiento a la entrada y salida de la chaqueta, se requiere de los flujos
masicos de la corriente 14 y 15. Para ello se utilizan las Ecuaciones A3.29 y A3.30.

H14 = e X cPe X (Teye — Tref) [A3.29]

H15 =iy, X cpye X (TSwe — Trer) [A3.30]

Donde:

mwe : Flujo masico de agua de enfriamiento por lote de produccién = 2 486,00 kg/h

cpwe: Calor especifico del agua de enfriamiento = 4 174,00 J/kg °C (Mills, 1997,
p.874)

Tewe: Temperatura del agua de enfriamiento al ingreso a la chaqueta = 26,20 °C

Tswe: Temperatura del agua de enfriamiento a la salida de la chaqueta = 45,00 °C

Tret : Temperatura de referencia = 0,00 °C

Hi4 : Flujo de entalpia del agua de enfriamiento al ingreso a la chaqueta (W)

His : Flujo de entalpia del agua de enfriamiento a la salida de la chaqueta (W)

H14-=24-8600k—g X 4174,00 J
" h " kg ©°C

X (26,20 — 0,00) °C

H14 = 2,718 X 108% =7551831W
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kg J
H15=24 —Z x 4174,00 —— x (45,00 — 0,00) °
5 86,00 = X ,ookgocx(Soo 0,00) °C
H15 = 4,67 x 108% =129 707,01 W

AIIL4.3.2 Calculo de entalpias en el tanque de enfriamiento

Para encontrar los valores de los flujos de entalpia por lote de producciéon de las
corrientes de biocarbén involucradas en el tanque de enfriamiento, tal como se
presentd en la Figura All.5, se requiere de los flujos masicos de entrada y de salida
al equipo por lote produccion del material con sus respectivas temperaturas. Cabe
recalcar que el flujo de entalpia de la corriente de biocarbdn que viene del ciclon

fue calculada en la Seccion Alll.3.9.

H11 =545490 W

H7 = I‘hebc X CPpc X (Tebc - Tref) [A331]

H13 = 1iispe X ppe X (TSpe — Tref) [A3.32]

Donde:

mebc: Flujo masico del biocarbén a la entrada del tanque de enfriamiento por lote
de produccién, proveniente del reactor = 995,00 kg/h

msuc: Flujo masico del biocarbén a la salida del tanque de enfriamiento por lote de
produccién = 1 045,00 kg/h

cpoe : Calor especifico del biocarbon = 2 424,40 J/kg °C (MAE, 2014, p.41)

Tenc : Temperatura del biocarbdn al ingreso al tanque de enfriamiento = 162,00 °C

Tsbc : Temperatura del biocarbén a la salida del tanque de enfriamiento = 85,00 °C

Tret : Temperatura de referencia = 0,00 °C

His : Flujo de entalpia del biocarbén a la entrada del tanque de enfriamiento (W)

His : Flujo de entalpia del biocarbén a la salida del tanque de enfriamiento (W)
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) kg Ji
H7 =99 — 24244 162,00 — 0, °
5,00 —= X 'Okg°Cx(6 00 — 0,00) °C
. o]
H7:3'91X1OE

H7 = 108 552,51 W

H13=104500k—g X 2424,40 J
7 h " kg °C

X (85,00 —0,00) °C

H13 = 2,15 % 108%

H13 =59818,70 W

AIIL5 BALANCE DE ENERGIA EN EL PROCESO DE MEZCLADO

Para realizar el balance de energia en el proceso de mezclado se requiere calcular
la temperatura de la corriente de salida. Para ello se tomara en cuenta el flujo
masico por lote de produccion, la potencia de agitacion y las pérdidas de energia
all ambiente. Ademas, para los calculos se debe incluir el calor especifico promedio
para la corriente que sale del equipo. Para ello se utiliza las Ecuaciones A3.33,
A3.34 y A3.35.

H13 + H16 + H17 + Ep = H18 + Qp [A3.33]

CPmz = Xpe X CPpe + Xwe X CPwe + Xai X Py [A3-34]
m;

X =~ [A3.35]
My,

Al reemplazar:



my,

Donde:
H13

H16
H17
H18

Mmz

CPpmz

Mbc

CPbc
Tebe
Mwe

CPwe

Mal

Cpal
Te
Ep

Ts

hconv:

Amz
Qp
Tref
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X CPpc X (Tebc - Tref) + rhwe X CPwe X (Te - Tref) + r.nal X CPqr X (Te
- Tref) + Ep

= My, X Pz X (TS — Trep) + heconv X Amz X (Tepe — Tamp)

: Flujo de entalpia de la corriente de biocarb6n que ingresa al equipo

mezclador (J/h)
: Flujo de entalpia de la corriente de agua que entra al mezclador (J/h)

: Flujo de entalpia de la corriente de almidén que entra al mezclador (J/h)

: Flujo de entalpia de la corriente de la mezcla que sale del mezclador (J/h)

: Flujo masico de la corriente de mezcla en el proceso de mezclado por lote

de produccién = 1 477,40 kg/h

: Calor especifico de la mezcla (J/kg °C)
: Flujo masico de biocarbon que ingresa al proceso de mezclado por lote de

producciéon = 1 045,00 kg/h

: Calor especifico del biocarbdn = 2 424,40 J/kg °C

: Temperatura del biocarbédn a la entrada del equipo = 85°C

: Flujo masico de agua en el mezclado por lote de produccion = 389,16 kg/h
: Calor especifico del agua = 4 174,00 J/kg °C

: Flujo masico del almidén de trigo que ingresa en el equipo de mezclado

por lote de produccion = 43,26 kg/h

: Calor especifico del almidén = 1 673,60 J/kg °C (Fonseca, 2009, p.178)
: Temperatura de entrada de agua y almidén de trigo = 26,20 °C
: Energia aportada por el agitador en el mezclador = 15 000 W (Stolz, 2021,

p.7)
: Temperatura de la mezcla a la salida del equipo de ensacado (°C)
Coeficiente de conveccion natural para el aire = 25 mvfoc (Dassault

Systemes, 2021).

: Area lateral del mezclador = 0,97 m2 (Stolz, 2021, p.7)
: Flujo de calor debido a pérdidas al ambiente (W)

: Temperatura de referencia = 0,00 °C
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1 045,00 kTg
Xpe = —kg =071
1477,40 e
389,16 kTg
Xype = —kg = 0,26
1477,40 e
43,26 kTg
Xal = —kg = 0,03
1477,40 e
J J J
CPmz = 0,71 X 2 424,40 kg °C + 0,26 X 4174,00 kg °C + 0,03 % 1673,60 kg °C
J
CPmz = 2 856,77 kg °C
k
(1 045,00 9 X 2424,40 / X (85,00 — 0,00)°C
h kg °C
+ 389,16 k—gx 4174,00 / X (26,20 —-10,00) °C
) h ) kg OC ) )
kg J
43,26 —x 1 X (26,20 — °
+ 43,26 A 673'6Okg°C (26,20 — 0,00) C)36005
+ 15000 W
=1477,40 k—gx 2 856,77 / X Ts X
’ h " kg°C 3600s
w
+ 25 o~ X 097 m? x (85,00 — 26,20)°C
m4°C

Ts =73,00°C

) kg Ji
H18 =1477,40 — X 2 856,77
h kg °C

X (73,00 — 0,00) °C
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H13 = 3,08 x 108 %z 85584,20 W

AIIL6 BALANCE DE ENERGIA EN EL PROCESO DE PELETIZADO

En cuanto a la realizacion del balance de energia dentro del proceso de peletizado
de biocarbon se debe tener los valores de los flujos de entalpia de entrada y salida
del equipo, tal como se presento6 en la Figura All.7; por lo que para el célculo del
flujo de entalpia de salida se debe tener en consideracion que el proceso de realiza
a una temperatura de 80,00 °C. Para ello se utiliza la Ecuacion A3.36.

H19 = thye X cppe X (TS pe — Trey) [A3.36]

Donde:

msbc: Flujo masico de pellets de biocarbdn a la salida del proceso de peletizado por
lote de produccién = 1 477,00 kg/h

cpoe : Calor especifico del pellet de biocarbén = 2 856,77 J/kg °C (Bermeo, 2018,
p.74)

Tsbc : Temperatura del biocarboén a la salida del equipo de peletizado = 80,00 °C

Tret : Temperatura de referencia = 0,00 °C

H19=147700k—g>< 2 856,77 /
" h " kg°C

X (80,00 — 0,00) °C

l =9376554 W

H19 = 3,38 x 108 A

AIIL7 BALANCE DE ENERGIA EN EL PROCESO DE ENSACADO

Tal como se present6 en la Figura All.8, para realizar el balance de energia dentro
del proceso de ensacado se considera el flujo de calor por pérdidas al ambiente;
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con el fin de determinar la temperatura a la que sale el material. Por lo que se usa

la Ecuacién A3.37.

H19 = H20 + Qp [A3.37]

ri’lbc X CPpc X (Tebc - Tref)

= Mype X Ppe X (TSpe — Tref) + heconv X Aen X (Tepe — Tamp)

Donde:

mbe  : Flujo masico de pellets de biocarbon en el proceso de ensacado por lote de
producciéon = 1 477,00 kg/h

cpoe : Calor especifico del biocarbon = 2 856,77 J/kg °C (Bermeo, 2018, p.74)

Tenc : Temperatura del biocarbdn a la entrada del equipo de ensacado = 80,00 °C

Tsoc : Temperatura del biocarbén a la salida del equipo de ensacado (°C)
w
m2°C

hconv: Coeficiente de conveccidn natural para el aire = 25 (Dassault Systemes,

2021).
Aen : Area de la ensacadora = 3,31 m2 (MF Techno, 2016, p.9).
Tamb: Temperatura ambiente = 26,20 °C

kg J
14 —Z x 2856,77 X (80,00 — 0,00) °C
77,00 - 85 " °C ( )

kg J
=14 — X 2 x (T — 0,00
77,00 — 856,77 kg °C (Tspc )

] 3600 s

X x 3,313 m? x (80,00 — 26,20)°C
m2s °C 1h m ( )

+ 25

Tspe = 76,20 °C

Por lo que se puede calcular el flujo de entalpia de la corriente 20

) kg Ji
H20 =1477,00 — X 2 856,77 X (76,20 — 0,00) °C
’ h kg °C ( )



355

H20 = 3,22 x 108 %z 89 311,68 W

AIIL.S BALANCE DE ENERGIA EN EL GENERADOR DEL
NITROGENO

El flujo de entalpia por lote de produccién del oxigeno y el aire en el generador de
nitrégeno se determina con las Ecuaciones A3.38 y A3.39.
H21 = Mgire X CPgire X (T — Tref) [A3.38]

H22 = rhoz X Cpoz X (T - Tref) [A339]

Donde:

raire : Flujo masico del aire por lote de produccién = 77,93 kg/h

cpaire: Calor especifico del aire = 1 005,00 J/kg °C (Mills, 1997, p.868)
moz : Flujo masico del oxigeno por lote de produccién = 18,14 kg/h
cpoz : Calor especifico del oxigeno = 920,00 J/kg °C (Mills, 1997, p.871)
T  : Temperatura de operacion del generador de nitrégeno = 26,20 °C

. kg Ji
H21 =77,93 ™ x 1 005,00

X (26,20 — 0,00) °C

o

H21 = 2,05 x 10° l = 569,99 W

h
H21=1814k—g>< 920,00 / X (26,20 — 0,00) °C
) h ) kg OC ) )

H21 = 4,37 x 10° %z 121,46 W



ANEXO IV
CATALOGOS DE LOS EQUIPOS

AIV.1 CATALOGO DEL MOLINO DE MARTILLOS
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En la Figura A.IV.1 se presenta el catalogo seleccionado del molino de martillos,

cuyo modelo es 670 -1150.

Capacidad T/H -
Pantalla 3 mm

]
Superficie | Ndmero
delp de
pantalls m* | cdmaras

670-750 110-160 092 106 9-13 1325 | 2400

670-1150 160-250 A 156 12-18 325 2400

Dimensiones (mm)

Peso on
(kg.)

2410 1700

2410 2700

Figura AIV.1. Especificaciones del molino de martillos
(OTE, 2016a)

AIV.2 CATALOGO DE LA CRIBA VIBRATORIA

En la Figura A.IV.2 se muestra el catalogo seleccionado de la

modelo ZK1022

criba vibratoria

Superficie de la pantalla
Modelo Tamano maximo de alimentacion (mm) Potencia del motor (kw)  Capacidad (th) = Peso (t)
Areade pantalla (m2)  Malla (mm)
ZK1022 225 0.25~50 <250 3x2 4.5-90 22

Figura AIV.2. Especificaciones de la criba vibratoria
(SANME, 2020)

AIV.3 CATALOGO DEL SEPARADOR CICLONICO

En la Figura A.IV.3 se presenta el catalogo seleccionado del separador ciclénico

modelo AREN 320




TECHNICAL SPECIFICATIONS

Pressure drop: 1200 - 1400 Pa

% DIMENSIONS
flow "] @ Out H Hin A B C D E
Maodel

ﬁ% [m3/h] | Imm] | [mm] | [mm] | [mm] | [mm] | [mm] | [mm] | [mm] | [mm]
Nl AREN 180 330 180 101 1314 | 1187 108 108 114 52 -
k% AREN 220 500 220 123 1452 1308 132 132 140 42 -
AREN 250 650 250 140 1556 | 1399 150 150 160 pil -
AREN 290 850 290 43 1695 1521 174 174 184 82 -
AREN 320 1100 320 180 1799 1611 192 192 204 91 -
AREN 340 1400 360 202 1939 1735 216 214 228 104 -
AREN 400 1500 ADD 224 2077 | 1858 240 240 254 114 -

AREN 420 1800 420 236 2144 | 1915 252 252 288 120
AREN 440 2000 440 246 2210 | 19T 264 264 280 124 =
AREN 440 2200 480 258 2287 [ 2041 276 276 292 131 i
AREN 480 2400 480 270 2356 | 211 288 288 305 137 -
AREN 500 2600 500 280 2423 | 2159 300 300 320 14 -
AREN 525 2800 525 294 2609 | 2235 315 315 335 150 -
AREN 550 3000 550 308 2097 | 2312 33 330 350 157 -
AREN 575 3500 575 322 2683 | 2388 345 345 365 165 -
AREN 625 4000 525 350 2859 | 2542 375 375 396 179 -
AREN &75 4500 £75 378 3032 | 2893 405 A5 428 193 -
AREN 700 5000 700 392 3118 | 2759 42, 420 [ 200 -
AREN 725 5200 725 406 3206 2848 435 435 450 207 -
AREN 800 4500 800 448 3485 | 3072 480 480 508 228 -
AREN 850 Ta00 850 475 | 3478 5 | 510 510 841 47 =

Figura AIV.3. Especificaciones del separador ciclénico
(TAMA, 2021)

AIV.4 CATALOGO DEL INTERCAMBIADOR DE CALOR
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En la Figura A.IV.4 se presenta el catalogo seleccionado para el intercambiador de

calor eléctrico PEGH Short option de diametro de 10 pulgadas.

DIM 'C' (OVERALL)
_ TERMINAL
.J'f BOX D A" DiMm B
/ uFine = %
14 EYE
~— LIFTING EYES - }\
VESSEL \
1 o=
DIM ‘H' DiM ‘D DIM ‘E'
Short Option
‘Withdrawal A B c D E F G H Diameter (Ins)

2250 181 1569 1981 400 1181 427 250 400 4

2280 190 1540 1979 400 1174 427 250 400 4

2250 194 1556 1904 400 1194 aTrT 275 400 6

2250 204 1535 1203 400 1193 477 275 400 6

2250 )l 1539 203 400 123 528 anm 400 8

2250 23 1516 2028 400 1228 528 301 400 8

2350 234 1537 1981 400 1255 427 250 500 10
Z350 250 1503 2053 400 1253 sTe azr 500 10

2350 282 1507 2081 400 1281 &30 as2 500 12

DiM'G! ‘
— o

DiM'F*
-—

-

Figura AIV 4. Especificaciones del intercambiador de calor
(EXHEAT, 2021)
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AIV.5 CATALOGO DEL MEZCLADOR DE CINTA HELICOIDAL

En la Figura A.IV.5 se muestra el catalogo seleccionado para el mezclador

horizontal de cinta helicoidal.

Walurmen il Dimensicnes (mm) T'n:;tgr;:; -

L 4 B = kW
MH 1 100 1480 690 655 470 2.2
MH 2 200 1680 800 760 500 2,2
MH 4 400 2190 900 905 620 3
MH 8 800 2875 1000 1000 900 4
MH 10 1000 3200 1100 1235 1100 5.5
MH 15 1500 3245 1200 1205 1300 5,5
MH 20 2000 3300 1500 1360 1400 7,5
MH 25 2500 4520 1400 1500 1600 11
MH 30 3000 4500 1500 1360 1780 11
MH 40 4000 4225 1650 1485 2350 15
MH 50 5000 5025 1650 1485 2660 22
MH 60 6000 5025 1850 1755 2920 22
MH 80 8000 4460 2200 2005 3780 30
MH 100 10 00O 5260 2200 2005 4310 30
MH 120 12 000 6160 2200 2005 5580 37

Figura AIV.S. Especificaciones del mezclador de cinta helicoidal

(Stolz, 2021, p.7)

AIV.6 CATALOGO DEL EQUIPO DE PELETIZACION

En la Figura A.IV.6 se muestra el catdlogo seleccionado para el

peletizacién, modelo SZLH50.

equipo de

Model SZLH850
Power 220kw
Capacity 2.5-3.5t/h
Weight 13t
Size 3780x1700x2950mm
Additional | Screw conveyor, grease pump, double
equipment | bag type dust remover, electric control
cabinet

Figura AIV.6. Especificaciones del equipo de peletizacién

(Kingoro, 2021)
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En la Figura A.IV.7 se puede observar el catalogo seleccionado del equipo de
ensacado, modelo IABA 600.

Di 0es de sacos p

C de ar comprii

Capacidad productiva version de peso neto
Capacidade produtiva versdo de peso liquido

Formatos realizados
Formatos processaveis

Capacidad tanque sacos vacios de 2/3 posiciones

Capacidade de depdsito de sacos vazios de 2/3 posicoes

Tipologia de sacos trabajables

Tipologia de sacos processaveis

Material de saco trabajables
Material de saco processavel

Dimensiones sacos trabajables (Ancho x Longitud)
aveis (Largura x Comprimento)

Tipos de cierre

Tipos de Fech

hasta 250 sacos/h
Até 250 sacos/h

de 5250 Kg

hasta 200/300 sacos
até 200/300 sacos

de boca abierta, planos, con pliegue
do boos aberts, plancs, sanionaios.

papel, PE, rafia laminada
papel, PE, rdfia laminada

min. 180 x 450 mm — Méx. 600 x 1100 mm

cosido simple, cosido con pliegue, cosido con papel

crespado, termosoldadura, pinch-top

Potencia instalada (solo ensacadora)
Poténcia instalada (apenas ensacadora)

Consumo aire comprimido (solo ensacadora) - Presion
i - Pressao

Mandos
Comandos

costura simples, costura com dobra, costura com fita crepe,

termossoldagem, pinch-top
8,00 Kw

550 Nit/min. — 6 bar

PLC | Siemens/Schneider

Figura AIV.7. Especificaciones del equipo de ensacado
(MF Techno, 2016, p.9)

AIV.8 CATALOGO DEL COMPRESOR CENTRIFUGO ST 712

En la Figura A.IV.8 se muestra el catalogo del compresor centrifugo modelo ST

712.

LINEA ORIGINAL SHOPTEK (de 5 hp a 20 hp)

Frecuencia del motor en 60 Hz CAPACIDADES DE RENDIMIENTO A PLENA CARGA
Modelo Matar hp (kW] 125 psig acfm 9 bar m'/min | 150 psig agfm | 10 bar m/min | 175 psig acfm | 12 bar m/min t:i:':;' ‘::“;;'r: V:";;fe
sT70% 10 (7.5) 3 108 RH-35 FXF-45 58
STT2 10 (7.5) RH-35 FXF-45 &8
PESOS,
Modelos: Conexién de Descarga Longitud mm [puig) Anche mm [pulg] Altura mm [pulg] Peso kg [ibs)

Familia STT00

Compresar 19,05 mm [3/4" NPT] 8255 (32,5) 546,1(21,5) 939,8 [37] 255,8 (567)
Compresar con tanque [Modelo R) 31,75 mm (1 /4" NPT) 1625,6 [64) 584,2 [23) 1.600,2 [63) 40,9 (897)
Compreser con tanque y secador/filtro (Modela RDJ 12,70 mm [1/2" NPT] 1.752,6 (69) 584,2 (23] 1.600,2 [63] 444,0 (981)

Figura AIV.8. Especificaciones del compresor centrifugo ST 712
(Sullair, 2018, p.4)
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AIV.9 CATALOGO DEL COMPRESOR CENTRIFUGO ST 1109

Enla Figura A.IV.9 se presenta catalogo del compresor centrifugo modelo ST 1109.

A UR QP d pal0hp

Frecuencia del motor en 60 Hz CAPACIDADES DE RENDIMIENTD A PLENA CARGA

Modelo Motar hp (kW) 125 psig acfm 9 bar m'/min | 150 psig acfm | 10 bar m'/min | 175 psigacfm | 12 bar m'/min H:zlzdc!a‘::r! ::j:::: V::; .de

§TN0? 15 1) 64 18 RM-T5 FXF-65 [+]

sz 150 RN-50 FXF-45 1]

DIMENSIONES, PESOS, CONEXIONES
Modelos: Conexidn de Descarga Longitud mm (pulg) Ancha mm (pulg Altura mm [pulg] Peso kg [ibs)

Familia STHO0
Compresor 254 mm [1” NPT] 998.2 (39,3] 6172 [(24.3) 10338 140.7) 350,2 (772)
Compresar con tangue [Modelo R) 3175 mm (1 1/4° NPT) L6764 (6] 647.7 [25,5) 18161 [715) 5407 [1192)
Compresor con tanque y secador/filtro (Modelo RD) 19,05 mm [3/4" NPT) 18034 (M) 6477 [25.5) 16161 [N5) 584,2 (1.288]

Figura AIV.9. Especificaciones del compresor centrifugo ST 11009
(Sullair, 2018, p.4)

AIV.10 CATALOGO DEL COMPRESOR CENTRIFUGO LS 110

Enla Figura A.IV.10 se indica el catalogo del compresor centrifugo modelo LS 110.

Mator 100psi 70bar 110psi 76 bar
hp kw acfm m*/min acfm m*/min
LS90 1 | 1
LS90S
LS90V
LS110
LS1108
LSt1ov
LS160
LS160S
LS1160V

125psi 86bar 150psi 103bar 175psi 120bar 200psi 138 bar
acfm m¥/min E m¥/min acfm m¥/min E m*/min

Figura AIV.10. Especificaciones del compresor centrifugo LS 110
(Sullair, 2021, p.20)
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AIV.11 CATALOGO DEL TORNILLO SIN FIN 300 x 1 500

Enla Figura A.IV.11, se presenta el catélogo del tornillo sin fin modelo 300 x 1 500.

180 x 1000

Capacitdad 5 Mator
Tipe (t'h) (kW)

250% 1350

Figura AIV.11. Especificaciones del tornillo sin modelo 300 x1 500
(OTE, 2016b)

AIV.12 CATALOGO DEL TORNILLO SIN FIN MODELO HBR 162

En la Figura A.1V.12 se presenta el catélogo del tornillo sin fin modelo HBR 162.

@D 193mm 219mm 273mm 323mm
Xxmm 200 200 235 250
¥ mm 180 180 215 240
Cmm 250 275 330 s

L mm

M mm L4 X+ Y

Capa bagh
According to diameter
Capa bagh
According to diameter

Figura AIV.12. Especificaciones del tornillo sin fin modelo HBR 162
(OZB, 2013, p.13)
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En la Figura A.IV.13 se indica el catalogo del tornillo sin fin modelo HBR 162 -10.

M
X L L
-
1= + cid i
=
A B c K
@ 323 mm
TAHRIK GRUBU
DRIVE GROUP L " K| ¥ a - i
4.000 | 4500 | 260240 ] 3.000 1.500
HER 162/10/11 4500 | 5000 [260]240] 3.000 2.000
5.000 | 5500 |260(240] 3.000 2.500
5500 | 6.000 |260 240 3.000 3.000
5000 | 6500 |260(240] 3.000 3.500
6500 | 7.000 | 260 [240] 3.000 4.000
HBR 162/10/15
7.000 | 7500 260240 3.000 | 1.000 3.500
7.500 | 8.000 | 260|240 3.000 [ 1.500 3.500
HEBR 162/10/18,5 8.000 | 5500 |260 240 3.000 | 2.000 3.500

Figura AIV.13. Especificaciones del tornillo sin fin modelo HBR 162 -10

AIV.14 CATALOGO DEL TORNILLO SIN FIN HBRD 82

(OZB, 2013, p.17)

En la Figura A.1V.14 se presenta el catélogo del tornillo sin fin modelo HBRD 82.

M
X L
o
WPy R, .. S ’ B
- T JE!|_ MATARAVAWANAT.AN: T T W
i i o ym
e
A B c E
©193 mm
TAHRIK GRUBU
DRIVE GROUP z M B f o o E
1.000 | 1380 | 200|180 | 1.380
1500 | 1880 | 200|180 | 1.880
2000 | 2380 [200( 180 2.380
AT 2500 | 2880 |200( 180 | 2.880
3000 | 3380 [200( 180 3380
3500 | 3.880 [200( 180 3.880
4.000 | 4380 [200] 180 3.000 1.380
4500 | a.2s0 |200] 180 | 3.000 1.880

Figura AIV.14. Especificaciones del tornillo sin fin HBRD 82

(OZB, 2013, p.14)
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En la Figura A.IV.15 se indica el catalogo del tornillo sin fin modelo HBRD 130.

M
X L Y
«
Lfffil,';in-, =zozzzazazazs T 777,7,,;Li’l,f,,f,,ii,;',ﬁ-,;f L —
- - = +
o
A B c o E
@ 323 mm
TAHRIK GRUBU .
DRIVE GROUP & - =l E n i - 2 i
— 1.000 1500 | 260 | 240 | 1.500
1.500 2.000 | 260|240 2.000
2.000 2500 | 260|240 | 2.500
HBR 130/10/9,2 2.500 3.000 | 260 | 240 | 3.000
3.000 3500 | 260|240 3.500
3500 | 4.000 | 260240 4.000

Figura AIV.15. Especificaciones del tornillo sin fin HBRD 130

(OZB, 2013, p.17)

AIV.16 CATALOGO DEL GENERADOR DE NITROGENO

En la Figura A.IV.16 se presenta el catdlogo seleccionado del generador de

nitrogeno modelo CN2-80P.

Caudal de nitrégeno vs, pureza (contenido de oxigeno)

e &0ppm 100ppm | 250ppm | 500ppm
3 3 o 3 s 3

CN220P |35 |21 |45|26(67|39 80|47 |07

CN2-35P 70|41 |90(53]134| 7,9 (16,0 94 |19,4 |11

CN2-55P 10,5| 6,2 |13,5] 7.9 [20,1[11.8|24,0|14,1 | 29,1

CN2-60P 13,3 | 7.8 |17,1]|10,1|25,5(15,0 | 30,4 | 17,9 (36,9

CN2-80P 16,1 956 (20,7(12,2|30,8(18,1 |368 (21,7 |446

21,7 |42.2

26,3 | 61,1

471|277 |67.3

57,0|336(81.4

6 80,9 47T,

98,0

57,7 [116,4

.7 (89,4526

56,6

68,5

113,2| 66,6

137,1) 80,7

117 .4

1421

69,1[128,1 75,4

83,6(165,0091,2)

Parametros Eléctricos

Tension de
alimentacién

100 /240 = 10% V
ac 50/60Hz CN2-20P - CN2-80P
55 W

Potencia Fusible

ot |_Alura®) | Ancho ) | Largom) Peso
e
m“m“m“m Ib

CN2-20P | 729 29 2000 80 1090 44 399 879
I
CN2-35P | 729 29 2000 80 1430 57 580 278
|
|CN2*55F 729 29 2000 80 1770 71 782 1724
CN2-65P | 729 29 2000 80 2100 84 297 2197
|
\kC’\IZ-BDP 729 29 2000 80 2445 a8 1186 | 2614

Figura AIV.16. Especificaciones del generador de nitrégeno
(CompAir, 2022)
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DATOS Y CALCULOS PARA REALIZAR EL ESTUDIO DE LA

PREFACTIBILIDAD ECONOMICA

V.1. PRECIO DE LOS EQUIPOS

Para los equipos que requieren de importacion se consider6 el costo del envié
(ASEACI, 2022), el impuesto FODINFA (Fondo de desarrollo para la infancia), que
corresponde al 0,5 % del costo del equipo sumado el costo del envio; y el impuesto

IVA (impuesto al valor agregado), el cual constituye el 12 % del valor total (SENAE,

2022). En la Tabla AV.1 se detalla el costo de los equipos importados.

Tabla AV.1. Costo de los equipos de importacién

Rubro Precio FOB Precio
Equipo FOB Envio + Envio + unitario Total
. (USD) (USD) FODINFA con IVA (USD)
(Cantidad) (USD) (USD)
Molino (1) 29 600,00 | 1000,90 30 753,90 3444437 | 3444437
Criba vibratoria (1) 10 800,00 815,90 11 673,98 13 074,86 13 074,86
Separador ciclonico (1) 4 300,00 187,00 4 509,44 5 050,57 5 050,57
Mezclador horizontal helicoidal (1) | 74 800,00 871,40 76 049,76 85 175,73 85 175,73
Peletizador (1) 61 800,00 | 2 400,00 64 521,00 72263,52 | 72263,52
Ensacadora (1) 63 000,00 | 1350,00 64 671,75 72 432,36 | 7243236
Intercambiador de calor (1) 32 300,00 371,90 32 835,26 36 775,49 | 36775,49
Tornillo sin fin molino-criba (1) 3 088,00 149,90 3 254,09 3 644,58 3 644,58
Tornillo sin fin criba vibratoria —
silos de alimentacion y silos de 11 600,00 600,00 12 261,00 13 732,32 27 464,64
alimentacion — reactor (2)
Tornillo sin fin reactor — tanque de
enfriamiento, mezclador — 4500,00 | 200,00 4723,50 529032 | 15870,96
peletizador; y peletizador — equipo
de ensacado (3)
Tornillo sin fin separador ciclénico
— tanque de enfriamiento y silode | 5,5, | 17799 3393,89 3801,15 | 760230
almacenamiento de almidon —
mezclador (2)
Tornillo sin fin tanque de
.. 3 400,00 177,00 3594,89 4 026,27 4 026,27
enfriamiento — mezclador (1)
Compresor centrifugo reactor — | ) 40009 | 100000 | 2251200 | 2521344 | 2521344

ciclon (1)
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Tabla AV.1. Costo de los equipos de importacién (continuacion ...)

Rubro Precio FOB Preci
. FOB Envio + Envio + | recio Total
Equipo (USD) (USD) | FODINFA | UWhitariocon
(Cantidad) IvA (usp) | (USD)
(USD)
Compresor centrifugo
intercambiador de calor — reactor 4 400,00 85,52 4 507,95 5 048,90 5 048,90
@
Compresor centrifugo entrada |, ;) 5 | 13 49 4 554,06 5100,54 5 100,54
intercambiador de calor (1)
Generador de nitrégeno (1) 57 890,00 446,12 58 627,80 65 663,14 65 663,14
TOTAL (USD) 478 851,61

Fuente:(OTE, 2016a; SANME, 2020; TAMA, 2021, p.2; Stolz, 2021, p.7; Kingoro, 2021; MF Techno, 2016,
p.9; EXHEAT, 2021, p.3; OZB, 2013, p.17; OTE, 2016b; OZB, 2013; Sullair, 2018; Sullair, 2021; CompAir,

2022)

En la Tabla AV.2 se indica de manera detallada los costos en los equipos que

requieren de construccion de acuerdo con los disefios planteados en la Seccion 4.3

del Capitulo 4. Para estimar sus valores se consideré el precio del envio (ASEACI,

2022); ademas del impuesto al valor agregado de los mismos (SRI, 2022).

Tabla AV.2. Costos de equipos que requieren construccion

Rubro .
Precio Envio Precio uniIt)::ic(:Ocon Cantidad Total
Equipo (USD) | (USD) | sinIVA | (o er (USD)
alinsllelr(:tgii()n 9800,00 | 198,72 | 999872 | 1119857 4 4479427
Silo de
almacenamiento | 2 050,00 | 30,90 |2080,90 | 2330.61 1 2 330,61
de almidon
Reactor de
Cormfancion | 525000 | 10272 | 535272 | 599505 1 5995,05
e:;:'?;l;?eiio 245000 | 4245 |249245| 279154 1 2791,54
TOTAL (USD) 55911.47

Fuente: (COMEDU, 2022; IPAC, 2022)
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Para determinar el valor actual neto, se requiere calcular previamente el valor actual

(VA), para ello es necesario considerar la tasa efectiva de descuento para PYMES,
cuyo valor es 11,26 % (BCE, 2022). Por lo que, el Valor Actual (VA) y el Valor Actual

Neto se calculan mediante las Ecuaciones AV.1y AV2.

A F
C (1+t)n

VAN—Z ety T2, T
Tl T vt T a2 T (4o

Donde:

VA : Valor actual para cada ano (USD/afno)
F : Flujo de caja de cada ano (USD/afo)
t : Tasa efectiva de descuento: 0,1126
n : Numero de afno del proyecto

VAN: Valor actual neto (USD)

Por lo que para el afo 1 el valor actual es:

_ 877 970,56 USD/afio
B (1+0,1126)!

VA =789 116,09 USD/afio

87797056 87797056 87797056
(1+0,1126)' ' (1+0,1126)% ' (140,1126)3

VAN =-1700 465,77+

877 970,56 877 970,56 877 970,56 877 970,56 877 970,56

+ + + + +
(140,1126)* ' (1+0,1126)5 = (140,1126)6 ' (1+0,1126)7 ' (1+0,1126)8

87797056 87797056
(1+0,1126)° ' (1+0,1126)10

[AV.1]

[AV.2]
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VAN =3 414 216,43 USD

Por otro lado, para determinar la Tasa interna de retorno (TIR) se realiza mediante
el despeje de la Ecuacion AV.3.

O—Z e, Fe o, T
~ LA+ 0T (TR T T (I+TIR) 2 T T (14 TIR) °

[AV.3]

Donde:
F : Flujo de caja de cada ano (USD/ano)
TIR: Tasa Interna de Retorno

n : Numero de afno del proyecto

877970,56 877970,56 877 970,56 877 970,56
A+TIR). T (I4TIRY? T (14TIRY? ' (1+TIR)A
877970,56 877970,56 877970,56 877970,56 877970,56 877 970,56
A+TIRY T (1+TIR)® | (A4TIR)Y T (I+TIR)® | (A+TIR)Y | (AFTIR)1

0=-1700465,77 +

TIR =0,5078 = 50,78 %



